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1 Einleitung und Ziel der Arbeit
Trotz eines steigenden Anteils der regenerativen Energien an der Energieversorgung wird
allgemein erwartet, dass auch in naher Zukunft ein großer Teil der Energie aus fossilen
Brennstoffen stammt. Um den Kohlendioxidausstoß bei der Verbrennung von fossilen
Energieträgern zu reduzieren wird, neben der Wirkungsgradverbesserung der Prozes-
se, die Abscheidung des Kohlendioxids aus dem Rauchgas untersucht. Diese Techniken
werden unter dem Oberbegriff Carbon Capture and Storage (CCS) zusammengefasst.
Eine Variante des CCS ist die Oxyfuel-Verbrennung. Bei diesem Prozess wird anstelle
von Luft, wie in herkömmlichen Verbrennungsprozessen, ein Gemisch aus rezirkuliertem
Rauchgas und Sauerstoff als Oxidator verwendet. Dadurch ist kein Luftstickstoff im Pro-
zess vorhanden und das Rauchgas besteht aus den Hauptkomponenten Kohlendioxid und
Wasserdampf, sowie aus einem geringen Anteil an Schadgasen. Nach der Auskondensie-
rung des Wassers aus dem Rauchgas und einer Aufbereitung, kann das Kohlendioxid in
geeigneten Lagerstätten, wie z. B. leeren Erdgaslagerstätten oder Aquiferen, untertage
gespeichert werden.
Bei der Oxyfuel-Verbrennung verändern sich durch die unterschiedlichen Stoffeigen-
schaften von Kohlendioxid und Stickstoff, sowie durch die Teilnahme von Kohlendioxid
an den Verbrennungsreaktionen, die Reaktionsraten gegenüber der Luftverbrennung.
Den größten Einfluss hat dabei die höhere molare Wärmekapazität des Kohlendioxids.
Diese führt zu einer geringeren adiabaten Verbrennungstemperatur und damit zu einer
Senkung der Flammengeschwindigkeit bei der Oxyfuel-Verbrennung. Daraus resultieren
schlechtere Zündeigenschaften und eine geänderte Temperatur- und Speziesverteilung in
der Reaktionszone gegenüber der Verbrennung mit Luft.
Um bei der Oxyfuel-Verbrennung die gleichen Reaktionsraten wie bei der Luftver-
brennung zu erreichen, ist eine Erhöhung der Sauerstoffkonzentration auf 27Vol.-% bis
30Vol.-% im Oxidator nötig. Die Erhöhung der Sauerstoffkonzentration führt zu einer
ähnlichen adiabaten Verbrennungstemperatur und damit zu einer ähnlichen Flammen-
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geschwindigkeit wie bei der Luftverbrennung. Um jedoch auch bei geringeren Sauer-
stoffkonzentrationen im Oxidatorgemisch eine stabile Verbrennung im Oxyfuel-Betrieb
zu gewährleisten, wird in dieser Arbeit der Einsatz eines Brenners für die flammlo-
se Verbrennung untersucht. Das Brennverfahren der flammlosen Verbrennung wurde in
den 90er Jahren zur Verringerung der Stickoxidemissionen von Hochtemperaturprozessen
entwickelt. Dabei werden Brennstoff und Oxidator separat mit hoher Geschwindigkeit in
die Brennkammer eingedüst. Durch die so entstehenden Freistrahlen wird heißes Rauch-
gas aus dem Brennraum angesaugt, so dass sich beide Reaktanden erst mit Rauchgas
vermischen, bevor die Strahlen zusammentreffen. Dies führt zu einer großvolumigen Re-
aktionszone, die nicht am Brenner stabilisiert ist. Durch die gute Durchmischung von
Brennstoff, Oxidator und Rauchgas hat die Brennkammer Ähnlichkeit mit einem idea-
len Rührkessel, wodurch die Verbrennung auch bei niedrigen Sauerstoffkonzentrationen
begünstigt wird.
Die vorliegende Arbeit liefert einen Beitrag zur experimentellen und numerischen Un-
tersuchung der flammlosen Verbrennung im Oxyfuel-Betrieb. Ziel der Experimente ist
im ersten Schritt die Bestimmung der Stabilitätsgrenzen der flammlosen Verbrennung
im Oxyfuel-Betrieb und im Luftbetrieb in Abhängigkeit der Sauerstoffkonzentration des
Oxidatorgemisches. Im zweiten Schritt werden die unterschiedlichen Spezies- und Tem-
peraturverteilungen in der Brennkammer für die Einstellungen Oxyfuel-Verbrennung
bei 18Vol.-% O2, abgereicherte Luft mit 18Vol.-% O2 und Luftverbrennung verglichen.
Schwerpunkt der numerischen Untersuchungen ist die Simulation der flammlosen Ver-
brennung im Oxyfuel-Betrieb. Hierbei wird der Einfluss zweier Verbrennungsmodelle
zur Kopplung von chemischer Kinetik und Turbulenz auf die berechnete Spezies- und
Temperaturverteilung in der Brennkammer untersucht. Anhand der Messwerte findet ei-
ne Validierung der Simulationsergebnisse statt. Die gewonnenen Erkenntnisse werden zu
weiteren numerischen Simulationen der flammlosen Verbrennung im Oxyfuel-Betrieb ge-
nutzt. Ziel ist ein Vergleich der Spezies- und Temperaturverteilung in der Brennkammer
in Abhängigkeit der Sauerstoffkonzentration des Oxidatorgemisches.
In Kapitel 2 wird zunächst der aktuelle Stand der Forschung in den Bereichen Oxyfuel-
Verbrennung von gasförmigen Brennstoffen und flammloser Verbrennung zusammenge-
fasst. Anschließend wird in Kapitel 3 der Aufbau der Versuchsanlage und der eingesetzten
Messtechnik dargestellt. Die Ergebnisse der experimentellen Untersuchungen werden in
Kapitel 4 beschrieben. Dabei wird auf die Stabilität der Verbrennung in Abhängigkeit
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des Sauerstoffgehaltes des Oxidators sowohl mit Kohlendioxid als auch mit Stickstoff
als Mischgas eingegangen. Außerdem wird der Einfluss der Eintrittsgeschwindigkeit des
Oxidators auf die Verbrennungsstabilität untersucht. Mit Hilfe von Energiebilanzen wird
gezeigt, wie sich die über die Kühlluft und das Abgas abgegebenen Wärmeströme und
der Verlustwärmestrom in Abhängigkeit von der Gemischzusammensetzung ändern. Au-
ßerdem werden für die Fälle Luftverbrennung, abgereicherte Luft mit 18Vol.-% O2 und
Oxyfuel-Verbrennung bei 18Vol.-% O2 die Ergebnisse der detaillierten Messungen der
Rauchgaszusammensetzung und -temperatur in der Brennkammer präsentiert. In Kapi-
tel 5 werden im ersten Teil die Ergebnisse der numerischen Simulationen der in Kapitel 4
detailliert untersuchten Einstellungen gezeigt und mit den Messwerten verglichen. Im
zweiten Teil wird für die flammlose Verbrennung im Oxyfuel-Betrieb der Einfluss der
Sauerstoffkonzentration im Oxidatorgemisch auf die Temperatur- und Konzentrations-
verläufe in der Brennkammer untersucht. Die Arbeit schließt mit einer Zusammenfassung
und Bewertung der in den vorherigen Kapiteln vorgestellten Ergebnisse in Kapitel 6.
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2 Stand der Technik
2.1 Oxyfuel-Verbrennung
Ein Ansatz zur Verringerung der CO2-Emissionen von Verbrennungsprozessen ist das so
genannte CCS. Hierbei wird ein Teil oder das gesamte bei der Verbrennung entstehende
CO2 aus dem Rauchgas abgeschieden, verdichtet und unterirdisch gelagert. Bei den
CCS-Verfahren lassen sich drei Prozessvarianten unterscheiden [1]
1. post-combustion capture - Abscheidung des CO2 aus dem Rauchgas nach der kon-
ventionellen Verbrennung,
2. pre-combustion capture - Vergasung des kohlenstoffhaltigen Brennstoffes mit an-
schließender CO-Shift Reaktion und Abscheidung des CO2,
3. Oxyfuel-Verbrennung - Verbrennung des kohlenstoffhaltigen Brennstoffes in einem
Gemisch aus rezirkuliertem Rauchgas und O2.
Im Fokus dieser Arbeit steht die Untersuchung des Oxyfuel-Verfahrens. Durch die
externe Rezirkulation eines Teilstromes des Rauchgases zum Brenner ist nach einer An-
fangsphase kein N2 mehr im Verbrennungsprozess enthalten und das Rauchgas besteht
somit nur noch aus den Hauptkomponenten CO2 und Wasserdampf sowie Spuren von
Schadgasen.
Die veränderte Gaszusammensetzung des Oxidators führt zu einer Änderung der
Flammengeschwindigkeit, die ein Maß für die Ausbreitungsgeschwindigkeit einer Flamme
in einem Brennstoff/Oxidator-Gemisch ist, siehe Günther et al. [2]. Anhand von Expe-
rimenten bei unterschiedlichen Drücken und Brennstoff/Luft-Verhältnissen wurde von
Zhu et al. [3] gezeigt, dass durch das teilweise oder vollständige Ersetzen von N2 durch
CO2 die laminare Flammengeschwindigkeit im Vergleich zur Luftverbrennung sinkt. Die-
ser Einfluss des CO2 auf die Verbrennungsgeschwindigkeit bei der Oxyfuel-Verbrennung
lässt sich in die folgenden drei Faktoren aufteilen:
9
2 Stand der Technik
1. Temperaturleitfähigkeit und molare Wärmekapazität von CO2,
2. direkter chemischer Effekt des CO2,
3. verbesserter Strahlungsaustausch durch CO2.
Den größten Einfluss haben laut Kremer et al. [4] die molare Wärmekapazität und
die Temperaturleitfähigkeit. Durch die geringere Temperaturleitfähigkeit und die höhere
molare Wärmekapazität des CO2, siehe Tabelle 2.1, sinkt die Flammengeschwindigkeit,
wenn im Oxidatorgemisch N2 durch CO2 ersetzt wird. Der Einfluss der molaren Wärme-
kapazität ist der dominierende Effekt, da durch sie die adiabate Verbrennungstemperatur
im Wesentlichen beeinflusst wird.
Tabelle 2.1: Vergleich der Stoffwerte von N2 und CO2 bei 900 °C [5]
Stoffwert N2 CO2
molare Masse [kg/kmol] 28,01 44,01
Dichte [kg/m3] 0,29 0,45
molare Wärmekapazität [kJ/(kmolK)] 33,61 56,11
Temperaturleitfähigkeit [m2/s] 2168× 10−7 1420× 10−7
Abbildung 2.1 zeigt den Verlauf der adiabaten Verbrennungstemperatur in Abhän-
gigkeit des volumenbezogenen O2-Anteils des Oxidatorgemisches. Hierzu werden die
adiabaten Verbrennungstemperaturen bei der Verbrennung von Methan in einer N2-
Atmosphäre und einer reinen CO2-Atmosphäre verglichen. Zusätzlich wurde die adia-
bate Verbrennungstemperatur für die Rezirkulation von feuchtem Rauchgas berechnet.
Da die O2-Konzentration im Oxidatorgemisch variabel ist, wurde anstatt der üblichen
Luftzahl das Sauerstoffverhältnis
λ = O2,tat
O2,min
(2.1)
mit der tatsächlichen O2-Masse Otat und der minimal, zur Verbrennung des Brennstoffes,
nötigen O2-Masse Omin benutzt. Bei allen Fällen beträgt das Sauerstoffverhältnis λ =
1,15 und die Vorwärmtemperatur des Oxidatorgemisches 300 °C.
In Abbildung 2.1 ist zu erkennen, dass aufgrund des höheren Massenstroms an In-
ertgas die adiabate Verbrennungstemperatur mit sinkendem O2-Anteil fällt. Durch die
höhere molare Wärmekapazität des CO2 ergibt sich bei gleichem O2-Anteil im Oxida-
tor eine Differenz der adiabaten Verbrennungstemperatur von ca. 500K zwischen N2-
Atmosphäre und CO2-Atmosphäre. Dies führt dazu, dass bei der Oxyfuel-Verbrennung
10
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die O2-Konzentration im Oxidatorgemisch auf 30Vol.-% erhöht werden muss, um die
gleiche adiabate Verbrennungstemperatur wie bei der Verbrennung mit Luft zu errei-
chen. Der Vergleich zwischen reiner CO2-Atmosphäre und feuchtem Rauchgas zeigt,
dass die adiabate Verbrennungstemperatur für die feuchte Rezirkulation ca. 100K höher
liegt als für die trockene Rezirkulation. Die Ursache hierfür liegt in der im Vergleich zum
CO2 geringeren molaren Wärmekapazität des Wasserdampfes.
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Abbildung 2.1: Adiabate Verbrennungstemperatur in Abhängigkeit des O2-Anteils
und der Zusammensetzung des Oxidators
Liu et al. [6] haben anhand von numerischen Untersuchungen den Einfluss des che-
mischen Effekts von CO2 auf die Flammengeschwindigkeit untersucht. Dazu wurden für
unterschiedliche Luftzahlen numerische Simulationen mit CO2 und einem so genannten
FCO2 durchgeführt. Das FCO2 ist ein künstlicher Stoff, der die gleichen Stoffeigenschaf-
ten wie CO2 hat, aber nicht an den chemischen Reaktionen teilnimmt. So konnten der
Einfluss der Stoffeigenschaften und der chemische Einfluss von CO2 auf die Flammenge-
schwindigkeit getrennt untersucht werden. Die numerischen Simulationen bestätigen die
Ergebnisse der experimentellen Untersuchungen von Zhu et al. [3] und Kremer et al. [4].
Sie zeigen, dass die Absenkung der Flammengeschwindigkeit durch die Zugabe von CO2
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nicht alleine durch den Unterschied in den Stoffeigenschaften erklärt werden kann. Eine
gute Übereinstimmung zwischen den experimentellen und numerischen Ergebnissen er-
gibt sich nur durch die Berücksichtigung des chemischen Effekts von CO2. Als chemische
Reaktion mit dem größten Einfluss auf die Flammengeschwindigkeit wurde die Reaktion
CO +OH · ↔ CO2 +H · (2.2)
identifiziert. Durch die Rückreaktion wird die Menge der H-Radikale in der Flamme
reduziert. Wodurch eine der wichtigsten Elementarreaktionen der Reaktionskette
H · +O2 ↔ O· +OH · (2.3)
negativ beeinflusst wird. Das hat zur Folge, dass die Konzentration der bei der Ver-
brennung wichtigen Radikale wie z.B. H, O und OH sinkt und sich damit auch die
Flammengeschwindigkeit verringert. Die von Liu et al. [6] durchgeführten Vergleiche
von Methan- und Wasserstoffflammen zeigen, dass der chemische Einfluss von CO2 bei
Wasserstoffflammen nicht so groß ist, da hier mehr H-Radikale als bei der Methanflamme
vorliegen.
Glarborg und Bentzen [7] haben anhand von experimentellen Untersuchungen an ei-
nem Rohrreaktor die Entstehung von CO bei der Oxyfuel-Verbrennung untersucht und
mit Hilfe von numerischen Simulationen validiert. Die Untersuchungen zeigen bei glei-
cher Reaktortemperatur deutlich höhere CO-Konzentrationen bei der Anwesenheit von
CO2 im Oxidatorgemisch als dies ohne CO2 der Fall ist. Als Hauptreaktion für die Ent-
stehung von CO bei der Oxyfuel-Verbrennung wurde Reaktion (2.2) ermittelt. Glarborg
und Bentzen kommen zu dem Schluss, dass bei der Oxyfuel-Verbrennung besonders im
Brennernahbereich höhere CO-Konzentrationen als bei der Luftverbrennung entstehen
und dass die Reaktion von CO zu CO2 langsamer abläuft.
Die Untersuchungen von Tan et al. [8] und Andersson et al. [9] zeigen, dass durch
eine Anhebung der O2-Konzentration bei der Oxyfuel-Verbrennung, eine ähnliche
Temperatur- und Speziesverteilung wie bei der Luftverbrennung erreicht werden kann.
Tan et al. [8] zeigen in ihren Experimenten einen Vergleich zwischen der Verbrennung
von Erdgas mit Luft und der Verbrennung mit getrocknetem, rezirkuliertem Rauchgas
mit 28Vol.-% O2 (Oxyf-28). Anhand der detaillierten Messungen in der Brennkammer ist
eine gute Übereinstimmung bei den axialen und radialen Profilen der O2-Konzentration,
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der CO-Konzentration, der Gastemperatur und der Wärmestromdichte zwischen beiden
Verbrennungseinstellungen zu erkennen.
Andersson et al. [9] haben in einer Brennkammer mit einer thermischen Leistung
von 80 kW Untersuchungen zur Verbrennung von Propan mit getrocknetem, rezirkulier-
tem Rauchgas durchgeführt. In ihrer Arbeit vergleichen sie die Oxyfuel-Verbrennung
bei 21Vol.-% O2 (Oxyf-21) und 27Vol.-% O2 (Oxyf-27) mit der Verbrennung in Luft.
Die Messungen zeigen, dass die Temperaturen aufgrund des rezirkulierten CO2-Stroms
bei Oxyf-21 signifikant niedriger als bei der Luftverbrennung sind. Dies führt zu einer
instabilen Verbrennung bei Oxyf-21. Im Vergleich dazu wird bei Oxyf-27 ein besse-
rer Ausbrand aufgrund des höheren Temperaturlevels und der besseren Vermischung
von Brenngas und O2 erreicht. Luftverbrennung und Oxyf-27 gleichen sich in Bezug
auf Temperatur- und Konzentrationsprofile. Dagegen wurde ein Unterschied von bis zu
30% bei der Flammenstrahlung zwischen Oxyf-27- und Luftverbrennung gemessen. Ein
Vergleich der mittleren Gesamtstrahlungsemission mit der Gasstrahlung ergibt, dass
sich dieser Unterschied nicht alleine durch die höhere Konzentration von CO2 bei der
Oxyfuel-Verbrennung erklären lässt. Aus den experimentellen und numerischen Unter-
suchungen von Andersson et al. [9] folgt, dass bei der Oxyfuel-Verbrennung im Vergleich
zur Luftverbrennung die Rußkonzentration in der Flamme steigt. Bei der Modellierung
der Oxyfuel-Verbrennung muss dieser Unterschied zusätzlich zum höheren CO2-Anteil
des Rauchgases bei der Berechnung der Wärmeübertragung durch Strahlung beachtet
werden.
Für die stabile Oxyfuel-Verbrennung mit O2-Konzentrationen < 27Vol.-% im Oxida-
tor wurde durch aerodynamische Modifikation der Brennermuffel eine Lösung für die
Verbrennung von Kohle bei niedrigen O2-Konzentrationen entwickelt [10, 11]. Auf der
Grundlage von experimentellen und numerischen Untersuchungen wurde die Muffel ei-
nes Drallbrenners so modifiziert, dass mithilfe einer starken internen Rezirkulation hei-
ßes Rauchgas aus der Verbrennungszone zurück zum Brenner strömt. Gleichzeitig wird
mittels Stufung des Oxidationsmittels der Massendurchfluss durch den Brenner redu-
ziert, so dass am Brenner unterstöchiometrische Bedingungen herrschen. Durch beide
Maßnahmen kann die höhere molare Wärmekapazität des eintretenden CO2/O2-Stroms
ausgeglichen und die Verbrennungstemperatur in Brennernähe erhöht werden. Dies führt
zu einer Erhöhung der Reaktionsraten im Bereich der Brennermuffel und damit zu einer
am Brenner stabilisierten Flamme.
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Eine Erweiterung des Ansatzes der Brennermodifikation ist der in dieser Arbeit
untersuchte Einsatz eines Brenners für die flammlose Verbrennung unter Oxyfuel-
Bedingungen. Kapitel 2.2 gibt eine Übersicht über die Entwicklung der flammlosen
Verbrennung und zeigt den aktuellen Stand der Forschung in diesem Bereich.
2.2 Flammlose Verbrennung
Die flammlose Verbrennung ist dadurch gekennzeichnet, dass im Gegensatz zu einer
Flamme die Reaktionszone nicht leuchtet. Brennstoff und Oxidator reagieren nicht in
einer Flammenfront sondern in einer großvolumigen Reaktionszone. Milani [12] spricht
in diesem Zusammenhang von „volumetric combustion“. Durch die Anhebung der Brenn-
kammertemperatur über die Selbstentzündungstemperatur des Brennstoffes und die gute
Durchmischung von Brennstoff, Oxidator und heißem Rauchgas wird auch bei geringen
O2-Konzentrationen ein vollständiger Ausbrand erreicht.
Eine Übersicht über die Entwicklung des Verfahrens der flammlosen Verbrennung
geben Milani und Saponaro [12], Tsuji et al. [13] und Weber und Mancini [14]. Zur effek-
tiveren Nutzung von Brennstoff wurden Anfang der 70er Jahre im Rahmen der Ölkrise
in Großbritannien Rekuperatoren und Regeneratoren entwickelt. Diese Wärmeübertra-
ger dienten zur Vorheizung der Verbrennungsluft mit der Abwärme des Abgases, um
so die Wärmeverluste des Verbrennungsprozesses zu verringern. Mit den Rekuperato-
ren war bei einer Abgastemperatur von 1400 °C die Vorwärmtemperatur auf ca. 600 °C
begrenzt. Die zu dieser Zeit verwendeten Regeneratoren, welche aus einem Bett mit
Keramikkugeln bestanden, konnten bei gleicher Abgastemperatur eine Vorwärmtempe-
ratur von 1000 °C erreichen. Daraus ergab sich im Vergleich zu einer Verbrennung ohne
Luftvorwärmung eine Brennstoffeinsparung von ca. 30% beim Einsatz von Rekupera-
toren und ca. 50% bei Regeneratoren. Im Zuge der Verwendung von Wärmeübertra-
gern zur Vorwärmung der Verbrennungsluft wurde von Hardesty und Weinberg [15] die
Verbrennung von ultra mageren Verbrennungsgemischen theoretisch und experimentell
untersucht. Sie zeigten, dass durch den Einbau eines Wärmeübertragers die adiabate
Verbrennungstemperatur nicht mehr nur vom Verbrennungsluftverhältnis sondern auch
von der Wärmerezirkulationsrate abhängig ist. Hardesty und Weinberg vergleichen den
Wärmeübertrager mit einem Damm am Ausgang der Brennkammer, der das Tempera-
turniveau in der Brennkammer erhöht, so dass auch Brennstoffe mit niedrigem Heizwert
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und sehr magere Gemische ohne zusätzliche Energiezufuhr stabil verbrennen. Durch die
Rezirkulation von Wärme aus dem Abgas in die Verbrennungsluft lassen sich die Zünd-
grenzen von Brennstoff-Luft-Gemischen erweitern.
Eine Verbesserung der Wärmeübertragertechnik gelang durch die Entwicklung von
wabenförmigen, keramischen Regeneratoren bei Nippon Furnace Kogyo (NFK) in Ja-
pan in den 90er Jahren. Diese Regeneratoren haben im Vergleich zu den keramischen
Kugelbetten den Vorteil, dass die Temperaturverteilung quasi eindimensional ist, da sie
eine einheitliche Temperatur quer zur Strömungsrichtung ermöglichen [16]. Zusätzlich
arbeiten diese Regeneratoren bei einer verbesserten Grädigkeit von 50K bis 100K zwi-
schen Abgas- und Lufttemperatur. Damit wurden Vorwärmtemperaturen von 1300 °C
bei Abgastemperaturen von 1350 °C möglich. Außerdem wurde durch das gute Verhält-
nis von Oberfläche zu Volumen der wabenförmigen Einbauten weniger Bauraum für die
Regeneratoren benötigt, so dass die Integration des Wärmeübertragers in den Brennern
möglich wurde.
Die Vorwärmung der Luft führt zu einem Anstieg der Verbrennungstemperaturen und
damit auch zu einem starken Anstieg der Stickoxidemissionen. Laut Tsuji et al. [13]
zeigten eher zufällige Beobachtungen an einem mit Regenerator-Brennern ausgestat-
teten Versuchsofen eine Abnahme der NOx-Emissionen mit zunehmender Eintrittsge-
schwindigkeit des Luftstroms. Außerdem wurde eine Vergleichmäßigung der Tempera-
turverteilung im Ofen und eine für das menschliche Auge kaum zu erkennende Flamme
beobachtet. Weiterführende Experimente zeigten, dass die niedrigsten NOx-Emissionen
durch die getrennte Eindüsung von Brennstoff und Luft erreicht werden konnten. In Ja-
pan entwickelte NFK in den 90er Jahren, basierend auf dem Patent von Nakamachi [17],
einen Brenner mit zwei Brennstoffdüsen, die um eine zentrale Luftöffnung angeordnet
waren. Dieses Verbrennungsverfahren wird High Temperature Air Combustion (HiTAC)
genannt. Der Begriff „High Temperature“ steht hierbei für die Vorheizung der Luft auf
Temperaturen über den Selbstentzündungspunkt des Brennstoffes.
Gleichzeitig entwickelte die Firma WS Wärmeprozesstechnik in Deutschland einen
Brenner für die flammlose Oxidation (FLOX®) mit einer mittig angeordneten Brenn-
stofföffnung, die von mehreren Luftöffnungen umgeben ist [18]. Dieser Brennertyp wurde
für die Experimente im Rahmen der vorliegenden Arbeit eingesetzt und wird in Kapi-
tel 3 detailliert beschrieben. Die flammlose Oxidation wird von Wünning [19] als „Stabile
Verbrennung ohne Flamme mit definierter Rezirkulation von heißen Verbrennungspro-
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dukten“ definiert.
Aufbauend auf der HiTAC wurde eine weitere Variation der flammlosen Verbren-
nung mit dem Namen „MILD Combustion“ entwickelt. MILD ist ein Akronym und
steht für „moderate or intense low-oxygen dilution“. Laut Cavaliere [20] ist MILD
Combustion dadurch definiert, dass die Temperatur des einströmenden Oxidatorge-
misches Tein höher als die Selbstentzündungstemperatur des Brennstoffes TSzt sein
muss (Tein > TSzt). Außerdem darf die Temperaturdifferenz ∆T zwischen der Eintritts-
temperatur des Oxidatorgemisches und der maximalen Verbrennungstemperatur nicht
höher als die Selbstentzündungstemperatur des Brennstoffs sein (∆T < TSzt).
Der Einsatz der flammlosen Verbrennung beschränkt sich hauptsächlich auf die Gas-
verbrennung. In den letzten Jahren wurde dieses Verfahren aber auch mit anderen Brenn-
stoffen getestet. Von van de Kamp et al. [21] wurden erste Experimente zur Verbren-
nung von Kohlenstaub mit Abgas aus einer Gasturbine durchgeführt. Dabei zeigte sich,
dass durch das Absenken des O2-Gehaltes im Turbinenabgas die Flamme eine geringere
Leuchtkraft hat und eine Senkung der NOx-Emissionen erreicht werden kann. Weite-
re Versuche zur flammlosen Verbrennung von flüssigen und festen Brennstoffen wurden
von der International Flame Research Foundation (IFRF) im Rahmen des Scaling 400
Projektes durchgeführt [22, 23]. Dabei wurden die flammlose Verbrennung von Erdgas,
leichtem Heizöl, schwerem Heizöl und Kohlenstaub miteinander verglichen. Während
sich bei der Verbrennung von Erdgas und leichtem Heizöl eine flammlose Verbrennung
einstellte, konnte diese mit schwerem Heizöl und Kohlenstaub nicht erreicht werden.
Weitere Untersuchungen zur flammlosen Verbrennung von Kohlenstaub mit dem Ziel
der NOx-Minimierung wurden im Rahmen des EU-Projektes „FLOX-COAL“ durchge-
führt, siehe [24, 25, 26, 27]. Darüber hinaus wurden in den letzten Jahren verschiedene
Arbeiten zur flammlosen Verbrennung von Biomasse veröffentlicht [28, 29, 30].
Um ein genaueres Verständnis der fundamentalen Zusammenhänge bei der flammlosen
Verbrennung zu bekommen, wurden in den vergangenen zwei Jahrzehnten grundlegende
wissenschaftliche Untersuchungen der relevanten Einflussfaktoren durchgeführt.
2.2.1 Einfluss der Rauchgasrezirkulation
Der Ablauf der Verbrennungsreaktionen bei der flammlosen Verbrennung wird wesentlich
durch das getrennte Eindüsen der Reaktionspartner sowie durch die interne Rückführung
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von Rauchgas beeinflusst. Durch das getrennte Eindüsen von Brennstoff und Oxidator in
die Brennkammer kommt es vor dem Zusammentreffen der beiden Reaktionspartner zur
Verdünnung mit Rauchgas. Quantitativ wird die Verdünnung mit der Rezirkulationsrate
r beschrieben, die sich als Verhältnis des Massenstroms des rezirkulierten Rauchgases
m˙R zur Summe der Massenströme von Brennstoff m˙Br und Oxidator m˙Ox definiert:
r = m˙R
m˙Ox + m˙Br
(2.4)
Die Auswirkungen verschiedener Anordnungen zur Vermischung von Brennstoff, Luft
und Rauchgas wurden von Katsuki und Hasegawa [31] untersucht. Dazu wurde in ei-
nem Ofen eine zirkulierende Strömung erzeugt, in die an vier unterschiedlichen Stellen
Erdgas eingedüst wurde. Für alle vier Einstellungen wurden die Parameter Luftvor-
wärmtemperatur und Luftzahl geändert. Anhand der Ergebnisse konnten Katsuki und
Hasegawa zeigen, dass sich mit der Konfiguration, bei der sich der frische Luftstrom
und der rezirkulierte Rauchgasstrom vor der Zugabe von Brennstoff vermischen können,
die Temperaturverteilung mit den geringsten Temperaturunterschieden in der Brenn-
kammer ergab. Durch die geringe O2-Konzentration im Luft/Rauchgas-Gemisch bei der
Zugabe des Brennstoffes ergeben sich im Vergleich zu den anderen Einstellungen ge-
ringere Reaktionsraten. Die chemischen Reaktionen und die Wärmefreisetzung finden
nicht mehr lokal konzentriert in einer Flammenfront statt, sondern es bildet sich in der
Brennkammer eine großvolumige Reaktionszone mit einer gleichmäßigeren Temperatur-
verteilung auf einem niedrigeren Temperaturniveau. Dies führt dazu, dass weniger NOx
entsteht. Gleichzeitig sorgt die Luftvorwärmung für eine Zündung und einen kompletten
Ausbrand auch bei niedrigen O2-Konzentrationen.
Weber [32] erläutert zwei Methoden, mit denen eine flammlose Verbrennung erreicht
werden kann. Zum einen kann durch das direkte Eindüsen von Brennstoff in Rauchgas
mit einer O2-Konzentration von 3Vol.-% bis 5Vol.-% vor der Mischung des Brennstof-
fes mit dem Oxidator eine flammlose Verbrennung erreicht werden. Dies entspricht dem
HiTAC-Prinzip mit innen liegender Oxidatordüse und außen angeordneten Brennstoff-
düsen. Zum anderen kann die flammlose Verbrennung durch die Mischung des Oxidators
mit rezirkuliertem O2-armen Rauchgas vor der Mischung mit Brennstoff erreicht werden.
Diese Variante entspricht dem FLOX®-Prinzip mit einer mittig angeordneten Brennstoff-
düse und außen liegenden Oxidatordüsen.
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Wünning [33] teilt die flammlose Verbrennung mit einem FLOX®-Brenner entspre-
chend Abbildung 2.2 in zwei getrennte Bereiche ein. Das System aus Freistrahlen durch-
läuft zunächst die Mischzone, in der Rauchgas in die Strahlen eingemischt wird, bevor
Brennstoff und Oxidator zusammentreffen und in der Reaktionszone miteinander rea-
gieren. Eine Erläuterung der strömungstechnischen Vorgänge in der Mischzone eines
FLOX®-Brenners anhand der Freistrahltheorie erfolgt in Kapitel 2.2.2.
Mischzone Reaktionszone
Rauchgas
Rauchgas
Rauchgas
Rauchgas
Brennstoffstrahl
Oxidatorstrahl
Oxidatorstrahl
Schnittebene
Düsenplatte
Schnittebene
Abbildung 2.2: Einteilung des Strömungsfeldes eines Brenners für die flammlose Oxi-
dation nach Wünning [33]
2.2.2 Strömungstechnische Betrachtung der Mischzone eines
FLOX-Brenners
Die Mischzone eines FLOX®-Brenners kann als System von turbulenten, sich gegenseitig
beeinflussenden Freistrahlen beschrieben werden. Zur Beschreibung der strömungstech-
nischen Gegebenheiten wird zunächst von einem einzelnen turbulenten Freistrahl aus-
gegangen. Wie in Abbildung 2.3 dargestellt, werden Freistrahlen in Abhängigkeit von
der Form des Geschwindigkeits-, Temperatur- und Konzentrationsprofils in drei unter-
schiedliche Bereiche eingeteilt:
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1. Der Kernbereich mit einem enger werdenden Kern, in dem die Strömung die glei-
che Geschwindigkeit wie im Düsenaustritt hat. Der Kernbereich endet bei einem
Düsenabstand von etwa 4 d0.
2. Der Übergangsbereich bis zu einem Düsenabstand von ca. 8 d0.
3. Der Ähnlichkeitsbereich ab einem Düsenabstand von 8 d0, in dem die Profile von
Geschwindigkeit, Temperatur und Konzentrationen in den Ebenen quer zur Strö-
mungsrichtung durch die selbe mathematische Funktion beschrieben werden kön-
nen.
d0 bezeichnet den Durchmesser der Düse und a die Entfernung zwischen Düsenaustritt
und gedachtem Scheitelpunkt des Strahlwinkels.
a
d0
19°
Kernbereich Übergangs-
bereich
Ähnlichkeits-
bereich
Abbildung 2.3: Einteilung des turbulenten Freistrahls anhand der Temperatur-,
Konzentrations- und Geschwindigkeitsprofile nach Günther et al. [2]
Der Massenstrom als eine Funktion der Länge des Freistrahls wird von Günther et
al. [2] folgendermaßen beschrieben. Im Kern- und Übergangsbereich berechnet sich das
Verhältnis von Massenstrom des Freistrahls m˙ und Massenstrom am Düsenaustritt m˙0
nach einem Parabelgesetz mit der Gleichung
m˙
m˙0
= 1 +
[
0,083 x
d0
+ 0,0128
(
x
d0
)2] ρU
ρS
(2.5)
ρU und ρS sind die Dichte des Umgebungsmediums bzw. des Mediums im Strahl und x
die Lauflänge in Ausbreitungsrichtung des Freistrahls.
19
2 Stand der Technik
Da bis auf die Trägheitskraft alle auf den Freistrahl wirkenden Kräfte vernachlässigt
werden können, gilt für den Ähnlichkeitsbereich die Impulserhaltung
I0 = I (2.6)
und damit
m˙0 u0 = m˙ u (2.7)
mit u als der über den Strahlquerschnitt gemittelten Geschwindigkeit. Der Index 0 be-
zeichnet den Zustand des Freistrahls am Düsenaustritt. Mit der Kontinuitätsgleichung
für den Massenstrom
m˙ = ρ uA (2.8)
und der Annahme, dass die Querschnittsfläche des Strahls A kreisförmig ist, folgt:
ρ0
pi d20
4 u
2
0 = ρ
pi d2
4 u
2 (2.9)
ρ steht in dieser Gleichung für die Dichte des Freistrahls, der an jeder Stelle x aus einem
Gemisch aus Freistrahl- und Umgebungsmedium besteht.
Der empirisch ermittelte Strahlwinkel des Freistrahls beträgt ca. 19°. Daraus ergibt
sich der Abstand a des gedachten Scheitelpunktes des Strahls vom Düsenaustritt zu:
a ≈ 0,6 d0 (2.10)
Des Weiteren ergibt sich aus dem Strahlwinkel die Abhängigkeit des Durchmessers des
Freistrahls d von der Entfernung zum gedachten Scheitelpunktes des Strahlwinkels mit:
d = 0,32 (x+ a) (2.11)
Durch Einsetzen der Gleichung (2.10) in Gleichung (2.11) kann der Durchmesser des
Freistrahls in Abhängigkeit von der Entfernung zum Düsenaustritt x und dem Düsen-
durchmesser d0 beschrieben werden:
d = 0,32 (x+ a) = 0,32 (x+ 0,6 d0) (2.12)
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Somit berechnet sich für den Ähnlichkeitsbereich das Verhältnis von Massenstrom des
Freistrahls m˙ in einem Düsenabstand x zum Massenstrom am Düsenaustritt m˙0 aus:
m˙
m˙0
= 0,32 x+ 0,6 d0
d0
√
ρ
ρ0
(2.13)
Aus den Gleichungen (2.5) und (2.13) ergibt sich der in Abbildung 2.4 dargestellte Ver-
lauf des Massenstroms im Freistrahl. Der hier gezeigte lineare Zusammenhang zwischen
dem Düsenabstand und dem Massenstrom für den Ähnlichkeitsbereich des Freistrahls
wurde von Weber et al. [32] anhand von Messungen mit Laser-Doppler-Anemometrie für
die flammlose Verbrennung validiert.
Die Mischzone eines FLOX®-Brenners wird von einem System aus einem zentralen
Brennstoffstrahl und sechs umliegenden Oxidatorstrahlen gebildet. Durch die örtliche
Nähe kommt es zu einer gegenseitigen Beeinflussung der Strahlen. Um jeden Freistrahl
entsteht durch das Ansaugen von Rauchgas aus seiner Umgebung ein Strömungsfeld,
das quer zu der Ausbreitungsrichtung des Freistrahls ausgerichtet ist. Hackeschmidt et
al. [34] haben die gegenseitige Beeinflussung der aus einem FLOX®-Brenner austreten-
den Freistrahlen theoretisch und experimentell untersucht. Aufgrund des sich um die
Freistrahlen ausbildenden Strömungsfeldes werden die außen liegenden Oxidatorstrah-
len vom Strömungsfeld des zentralen Brennstoffstrahls nach innen gesogen. Gleichzeitig
verformt sich bei einer symmetrischen Anordnung der außen liegenden Oxidatorstrahlen
der Strahlrand des zentralen Brennstoffstrahls sternförmig. Dies führt zu einer verkürz-
ten Mischzone, so dass sich Brennstoff und Oxidator früher treffen, siehe Abbildung 2.5.
Hackeschmidt et al. [34] untersuchten in ihrer Arbeit den Einfluss der Gasart und des
Impulsstromverhältnisses IV von außen liegenden Oxidatorströmen I˙PS zum zentralen
Brennstoffstrom I˙ZS
IV =
I˙PS
I˙ZS
(2.14)
auf die Länge der Mischzone lM . Dabei wurde als maßgebliche Größe für die gegensei-
tige Beeinflussung der Strahlen das Impulsstromverhältnis identifiziert. Je größer das
Impulsstromverhältnis wird, desto geringer wird der Einfluss des Querstromfeldes des
Zentralstrahls auf die außen liegenden Strahlen. Damit verlagert sich der Ort des Zu-
sammentreffens von Brennstoffstrahl und Oxidatorstrahlen stromabwärts. Die unter-
schiedlichen Gasarten haben aufgrund der verschiedenen Dichten einen Einfluss auf den
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Strahlausbreitungswinkel. Allerdings ist dieser Einfluss auf die Länge der Mischzone im
Vergleich zum Einfluss des Impulsstromverhältnisses gering.
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Abbildung 2.4: Verlauf des Massenstroms im Freistrahl nach Günther et al. [2]
2.2.3 Stabilität der flammlosen Verbrennung
Wichtige Parameter für die Stabilität der flammlosen Verbrennung sind die Zündgren-
ze des Verbrennungsgemisches und die Selbstentzündungstemperatur des Brennstoffes.
Durch die Rezirkulation des Rauchgases und die damit verbundene Senkung der O2-
Konzentration in der Reaktionszone steigt die Zündtemperatur des Gemisches. Dies führt
dazu, dass es bei am Brenner stabilisierten Flammen, je nach Brenneraerodynamik, ab
einer Rezirkulationsrate r von 0,3 zu einer instabilen Verbrennung kommt [33]. Durch
das Anheben der Oxidator- oder der Brennkammertemperatur auf Werte oberhalb der
Selbstentzündungstemperatur des Brennstoffes kann auch bei höheren Rezirkulationsra-
ten eine stabile Verbrennung erreicht werden. Die Vorwärmung des Oxidators wird bei
der flammlosen Verbrennung auf zwei Wegen erreicht. Zum einen wird extern die Wärme
des Abgases durch den im Brenner eingebauten Wärmeübertrager zur Vorwärmung des
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Zentralstrahl
Peripherstrahl
Strahlrand
Strahlachse
Freistrahlsystem mit gegenseitiger Beeinflussung 
Freistrahlsystem ohne gegenseitige Beeinflussung 
Länge der Mischzone [lM]
Abbildung 2.5: Gegenseitige Beeinflussung von Freistrahlen nach Hackeschmidt et al.
[34]
in die Brennkammer eintretenden Oxidators genutzt. Zum Anderen kommt es bei der
Vermischung von Rauchgas und Oxidator in der Brennkammer, zusätzlich zur Senkung
des O2-Gehaltes, auch zu einer internen Rezirkulation von Wärme.
Durch das separate Eindüsen von Brennstoff und Oxidator sowie die hohen Eintritts-
geschwindigkeiten wird bei der flammlosen Verbrennung die Zündung direkt am Brenner
verhindert. Erst in einiger Entfernung stromabwärts vom Brenner, nach dem Ansaugen
von Rauchgas in die Freistrahlen kommt es aufgrund der hohen Temperaturen in der
Brennkammer zur Selbstentzündung des Gemisches. Den Einfluss der Vorwärmtempera-
tur auf die Stabilitätsgrenzen der Verbrennung von Propan mit verdünnter Luft wurde
von Katsuki und Hasegawa [31] veröffentlicht und ist in Abbildung 2.6 dargestellt. Die
Experimente zeigen, dass sich durch höhere Vorwärmtemperaturen die Grenze der stabi-
len Verbrennung zu niedrigeren O2-Konzentrationen verschiebt. Liegt die Vorwärmtem-
peratur des Oxidators oder die Brennkammertemperatur über 800 °C ist eine Absenkung
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der O2-Konzentrationen in der Reaktionszone auf 3Vol.-% möglich, ohne dass instabile
Verbrennungszzustände auftreten.
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Abbildung 2.6: Stabilitätsgrenzen der Verbrennung in Abhängigkeit von der Vorwärm-
temperatur und der O2-Konzentration [31]
2.2.4 Reaktionsverlauf bei der flammlosen Verbrennung
Die Schlüsselgrößen zur Beeinflussung des Reaktionsverlaufes bei der flammlosen Ver-
brennung sind der O2-Gehalt in der Reaktionszone und die Vorwärmtemperatur der
Verbrennungsluft. Das ist das Ergebnis von experimentellen und numerischen Untersu-
chungen von Gupta et al. [35, 36, 37] und Blasiak und Yang [38, 39]. Optische Untersu-
chungen von Gupta mit einer Laboranlage, bei der Propan quer in einen vorgeheizten
und verdünnten Luftstrom eingedüst wurde, zeigen, dass die Flammenlänge bei Luftver-
brennung ohne Vorwärmung gering ist. Der heißeste Punkt der Flammenzone liegt nahe
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an der Austrittsöffnung des Brennstoffes. Durch die Vorwärmung der Luft vergrößert sich
der von der Flamme ausgehende Wärmestrom, während die qualitative Temperaturver-
teilung in der Brennkammer gleich bleibt. Ein Vergleich von Flammenbildern bei unter-
schiedlichen Vorwärmtemperaturen und O2-Konzentrationen zeigt, dass die Länge und
das Volumen der Flamme mit steigender Temperatur und sinkender O2-Konzentration
wächst, während sich die Temperaturunterschiede in der Brennkammer verringern. Au-
ßerdem wurde beobachtet, dass der Mischweg für hohe Lufttemperaturen und geringe
O2-Konzentrationen kürzer wird, so dass sich die Entfernung zwischen der Stelle, an der
das Propan eingedüst wird, und dem Beginn der Reaktionszone verkleinert. Dies wird
von Gupta et al. auf die geringe Dichte der Luft bei höheren Temperaturen zurückge-
führt. Weiterhin wurden von Gupta Unterschiede in der Farbe der Flamme festgestellt.
Sie wechselt von gelb bei hohen O2-Konzentrationen über blau zu grün bei geringen O2-
Konzentrationen. Unter bestimmten Bedingungen wurde eine flammlose Verbrennung
beobachtet.
Blasiak und Yang [38, 39] bestätigen die oben genannten Ergebnisse von Gupta eben-
falls anhand von experimentellen und von numerischen Untersuchungen. Da aufgrund
der fehlenden Flamme die Grenzen der Reaktionszone optisch schlecht bestimmt werden
können, wurde von Blasiak und Yang die chemische Flammenlänge bzw. das chemische
Flammenvolumen definiert. Es berechnet sich mit Hilfe der Oxidations-Mischungs-Rate
RO, die sich für jeden Punkt in der Brennkammer als der O2-Massenanteil YO geteilt
durch die Summe aus O2-Massenanteil und dem Massenanteil O2, der für eine vollstän-
dige Verbrennung benötigt würde, berechnet:
RO =
YO
YO +
∑
si YBr,i
(2.15)
YBr,i ist der Massenanteil der Brennstoffkomponente i und
si =
nOMO
niMi
(2.16)
die stöchiometrische O2-Masse bezogen auf die Brennstoffkomponente i.
Die äußere Grenze der Reaktionszone wird bei einer Oxidations-Mischungs-Rate von
0,99 angenommen. Die Ergebnisse zeigen eine Vergrößerung des Flammenvolumens bei
Verringerung der O2-Konzentration. Die Vorwärmung der Luft hat den gegenläufigen Ef-
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fekt. Mit zunehmender Vorwärmtemperatur vergrößert sich das Volumen der Flamme.
Die numerischen Analysen zeigen, dass die O2-Konzentration und die Lufttemperatur
den entscheidenden Einfluss auf die Größe der Reaktionszone haben. Auch die Tempera-
tur des Brennstoffes hat einen, wenn auch geringen, Einfluss auf das Flammenvolumen.
Eine Variation der thermischen Leistung verändert die Flammenlänge nicht, allerdings
vergrößert sich das Volumen der Flamme mit zunehmender thermischer Leistung.
Yuan und Naruse [40] haben, basierend auf den Experimenten von Gupta [35], nu-
merische Simulationen zum Einfluss der O2-Konzentration und der Oxidatorzusammen-
setzung veröffentlicht. Dazu wurde die O2-Konzentration im Oxidator verringert, indem
der Luftstrom mit den Gasen CO2, N2, He, Ar oder Rauchgas verdünnt wurde. Die Art
des Verdünnungsgases hat nur einen geringen Einfluss auf die Temperaturverteilung.
Als wichtigster Einflussfaktor für die maximale Flammentemperatur wurde die spezifi-
sche, volumenbezogene Wärmekapazität des jeweiligen Verdünnungsgases ermittelt. Je
geringer diese ist, desto größer ist die maximale Flammentemperatur. Ein Vergleich
der maximalen Flammentemperaturen bei Verdünnung mit Ar und He, die in etwa die
gleiche spezifische, volumenbezogene Wärmekapazität haben, zeigt, dass es durch die
mit dem k--Modell berechnete, höhere kinetische Energie der Heliummischung zu einer
besseren Vermischung von Brennstoff und Oxidator und damit zu einer höheren maxi-
malen Flammentemperatur kommt. Dieser zweite Effekt hat allerdings nicht die gleiche
Größenordnung wie die spezifische, volumenbezogene Wärmekapazität.
Plessing et al. [41] beschreiben die flammlose Verbrennung als idealen Rührkessel.
Diese Modellvorstellung wird aus dem Vergleich des berechneten und gemessenen Tem-
peraturanstiegs in der Reaktionszone in Abhängigkeit von der Vorwärmtemperatur ab-
geleitet. Durch die starke Verdünnung der Verbrennungsluft mit Rauchgas gleichen sich
die Zeitskalen von chemischer Reaktion und turbulenter Mischung an. Daraus folgt, dass
die Reaktionsrate bei der flammlosen Verbrennung sowohl durch die Kinetik als auch
durch die turbulente Mischung kontrolliert wird.
Weber et al. [40] haben detaillierte Spezies-, Temperatur- und Strahlungsmessungen
an einem 0,58MW HiTAC-Brenner mit einer Luftvorwärmtemperatur von 1300 °C veröf-
fentlicht. Die experimentellen Ergebnisse dienten zur Charakterisierung der HiTAC und
zur Validierung von numerischen Simulationen. Die Messungen der Rauchgaszusammen-
setzung bestätigten, dass die Reaktionen bei der flammlosen Verbrennung langsamer als
bei einer konventionellen Flamme ablaufen. Außerdem wird, wie bei Plessing et al. [41],
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die Brennkammer als idealer Rührkessel mit einer homogenen Spezies- und Temperatur-
verteilung beschrieben. Der Betrieb der Brennkammer als idealer Rührkessel führt zu
einem gleichmäßigen Wärmestrom entlang der gesamten Länge der Brennkammerwand.
Durch die flammlose Verbrennung sind auch bei Prozessen mit hoher Luftvorwär-
mung und hohen Brennkammertemperaturen geringere NOx-Emissionen als durch die
herkömmlichen Maßnahmen, wie Flammenkühlung, Luftstufung und Rauchgasrückfüh-
rung möglich, siehe [18, 42]. Die niedrige O2-Konzentration in der Reaktionszone, sowie
der dadurch bedingte langsame Reaktionsverlauf und die vergleichsweise geringe Tempe-
raturerhöhung verhindern die Entstehung von thermischem NOx, siehe [33, 31]. Neben
der Unterdrückung von thermischem NOx, die den größten Anteil an der Reduktion
der NOx-Emissionen hat, gibt es noch zwei weitere Mechanismen bei der flammlosen
Verbrennung, welche die Entstehung von NOx beeinflussen. Durch die geringere Kon-
zentration von Radikalen in der Reaktionszone wird die Entstehung von promptem NOx
unterdrückt [12]. Außerdem weisen die Experimente von Weber et al. [23] darauf hin,
dass es bei der flammlosen Verbrennung zum sogenannten „Reburning“, das heißt zur
Rückreaktion von NO zu N2, kommen kann.
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3 Experimenteller Aufbau und
Messtechnik
3.1 Versuchsaufbau
Für die im Rahmen dieser Arbeit durchgeführten Experimente wurde die in Abbil-
dung 3.1 als Fließbild dargestellte Versuchsanlage aufgebaut. Sie besteht aus der zentral
angeordneten Brennkammer, den Zuführungen für Methan und Oxidator zum Brenner,
einem Kühlsystem für die Brennkammer sowie einem Rauchgassystem zur Absaugung
des Rauchgases aus der Brennkammer. Durch die getrennte Zuführung von O2, CO2, N2
und Luft zum Brenner kann die Zusammensetzung des Oxidators in weiten Bereichen
variiert werden. Um eine Bilanzierung der Massen- und Energieströme zu ermöglichen,
werden die zugeführten Volumenströme, sowie die Temperaturen der ein- und ausgehen-
den Ströme elektronisch erfasst. Die Beschreibung der eingesetzten Messtechnik erfolgt
in Kapitel 3.2.
Abbildung 3.2 zeigt einen Längsschnitt durch die Brennkammer, die bereits von Wün-
ning für Experimente im Rahmen seiner Promotion [33] verwendet wurde. Bei der Brenn-
kammer handelt es sich um einen zylindrischen, vertikal ausgerichteten Brennraum mit
einem Innendurchmesser von 550mm und einer Länge von 1000mm. Die Wände der
Brennkammer sind mit 75mm dicker Isolation versehen. Als optische Zugänge stehen
zwei Schaugläser, eins im Deckel der Brennkammer und eins in der Brennkammerwand,
zur Verfügung. Um eine konstante Brennkammertemperatur zu gewährleisten ohne die
thermische Leistung des Brenners variieren zu müssen, sind in Wandnähe Doppelkühl-
rohre mit einem Außendurchmesser von 50mm und einer freien Länge von 600mm inte-
griert. Die Kühlrohre werden durch den Deckel der Brennkammer mit Luft versorgt. Um
den Einfluss der Schwerkraft auf die Strömung innerhalb des Brennraums zu reduzieren,
wurde der Brenner in den Boden der Brennkammer montiert.
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Abbildung 3.1: Fließbild der Versuchsanlage
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Für detaillierte Messungen der Rauchgaszusammensetzung und -temperatur innerhalb
der Brennkammer ist eine Öffnung in den Deckel der Brennkammer eingelassen. Mit-
tels eines auf dem Brennkammerdeckel montierten Traversensystems kann eine Sonde
in einem Brennerabstand von 50mm bis 950mm sowie in einem Abstand von 0mm bis
150mm zur Mittelachse der Brennkammer positioniert werden. Durch die entgegenge-
setzte Anordnung von Brenner und Sonde wird eine geringe Beeinflussung der Strömung
durch die Sonde erwartet.
Kühlluft Ein-
und Austritt
Kühlrohre
Brenner
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Schauglas
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Abbildung 3.2: Schnittbild der Versuchsbrennkammer
Der für die Experimente verwendete Brenner ist ein gewerblich hergestellter, rekupe-
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rativer FLOX®-Brenner (REKUMAT M150, WS) mit einer thermischen Leistung von
25 kW, siehe Schnittdarstellung 3.3. Der Brenner besteht aus einer zentral angeordne-
Methan
Oxidator
Zündkerze
Düsenplatte
berippter
Rekuperator
Abbildung 3.3: Schnittbild des FLOX-Brenners
ten Brennstoffleitung, die außen vom Oxidator umströmt wird. Brennstoff und Oxida-
tor gelangen durch die in Abbildung 3.4 dargestellte Düsenplatte in die Brennkammer.
Der Durchmesser der mittig angeordneten Brennstofföffnung beträgt 9mm. Die sechs
Eintrittsöffnungen für den Oxidator sind auf einem Kreis mit einem Durchmesser von
47,7mm angeordnet. Für die experimentellen Untersuchungen wurden zwei Düsenplat-
ten mit unterschiedlich großen Eintrittsöffnungen für den Oxidator verwendet, die in
Kapitel 4.1 beschrieben werden.
Der FLOX®-Brenner kann auf zwei Arten betrieben werden, die im Folgenden be-
schrieben werden. Zum Aufheizen der Brennkammer wird er zunächst mit einer Vor-
mischflamme betrieben. Dazu tritt der Brennstoff durch kleine Öffnungen in der Brenn-
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Abbildung 3.4: Zeichung der Düsenplatte des FLOX-Brenners
stoffleitung kurz unterhalb der Düsenplatte aus. Dort mischt sich der Brennstoff mit
dem Oxidator und tritt als Flamme durch die außen liegenden Öffnungen der Düsen-
platte in die Brennkammer ein. Die Zündkerze dient bei dieser Betriebsart zunächst als
Zündquelle und wird anschließend als Flammenwächter zur Messung der elektrischen
Leitfähigkeit des in der Flamme ionisierten Gases benutzt. Sobald in der Brennkam-
mer eine Temperatur von 850 °C erreicht ist, wird die Brennstoffzufuhr auf den Modus
der flammlosen Verbrennung umgeschaltet. Dabei treten der Brennstoffstrom durch die
mittige Öffnung und der Oxidator durch die umliegenden Öffnungen der Düsenplatte ge-
trennt in die Brennkammer ein. Bei der flammlosen Verbrennung ist eine Überwachung
der Verbrennung durch das Messen der elektrischen Leitfähigkeit des Gases nicht mehr
möglich. Daher wird durch eine Überwachung der Brennkammertemperatur, die einen
Mindestwert von 850 °C haben muss, sichergestellt, dass der eingedüste Brennstoff ver-
brennt. Diese Sicherheitsschaltung orientiert sich an den in Abbildung 2.6 dargestellten
Stabilitätsgrenzen.
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Die Austrittsöffnung für das Rauchgas ist ein Ringspalt mit einem Innendurchmesser
von 83mm und einem Außendurchmesser von 140mm, der den Brenner umgibt. Zur
Vorwärmung des Oxidators wird das heiße Rauchgas komplett durch die Austrittsöff-
nung und über den Rekuperator des Brenners aus der Brennkammer abgezogen. Dies
geschieht durch eine luftgetriebene Strahlpumpe, die in das Rauchgassystem integriert
ist. Durch die Variation des Treibstromes an der Strahlpumpe kann der abgesaugte
Rauchgasvolumenstrom und damit der Druck in der Brennkammer reguliert werden.
Um das Eindringen von Falschluft zu verhindern, wird ein Überdruck von ca. 1mbar in
der Brennkammer eingestellt.
3.2 Eingesetzte Messtechnik
In diesem Kapitel wird die Rauchgasmesstechnik, sowie der Aufbau der Sonden für
die Messungen der Rauchgaszusammensetzung und -temperatur in der Brennkammer
beschrieben.
3.2.1 Rauchgasmesstechnik
Zur Bestimmung der Rauchgaszusammensetzung, sowohl im Brennraum als auch nach
dem Austritt aus der Brennkammer, wurde das in Abbildung 3.5 dargestellte Rauchgas-
analysesystem benutzt.
Nach dem Absaugen des Rauchgases an der Messstelle wird dieses im Gaskühler zu-
nächst auf 4 °C abgekühlt, um das im Rauchgas enthaltene Wasser zu kondensieren. Das
kondensierte Wasser wird mit einer Schlauchpumpe aus dem Kühler abgesaugt. Anschlie-
ßend gelangt das Rauchgas zu einer Membranpumpe mit nachgeschaltetem Nadelventil
und Schwebekörperdurchflussmesser. Mit dem Nadelventil wird der von den Analysato-
ren benötigte Durchfluss von ca. 60 l/h eingestellt. Daran schließt sich ein Feinfilter an,
bevor das nahezu trockene und staubfreie Rauchgas zu den Analysatoren gelangt.
CO und CO2 werden mittels der nichtdispersiven UV-Spektroskopie gemessen. Um
sowohl große als auch kleinere CO-Konzentrationen mit hoher Genauigkeit messen zu
können sind zwei Analysatoren für CO vorhanden. Mit dem ersten Analysator können
CO-Konzentrationen bis zu 3000 ppm gemessen werden. Der zweite Analysator misst
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Abbildung 3.5: Fließbild der Rauchgasanlayse
CO-Konzentrationen bis zu 10Vol.-%. Die Rauchgaskomponenten SO2, NO und NO2
werden durch das Verfahren der nichtdispersiven IR-Spektroskopie erfasst. O2 wird para-
magnetisch gemessen. Der paramagnetisch ermittelte O2-Messwert wird durch den CO2-
Gehalt des Rauchgases beeinflusst. Um diesen Messfehler zu korrigieren, wird die O2-
Konzentration mit der aus dem gemessenen CO2-Wert ermittelten Querempfindlichkeit
korrigiert. Die Nachweisgrenze und die Wiederholungspräzision für alle Analysatoren
beträgt 0,5% des eingestellten Messbereichsendwertes. Tabelle 3.1 gibt eine Übersicht
über die Messbereiche für die einzelnen Rauchgaskomponenten.
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Tabelle 3.1: Messbereiche der Analysatoren
Rauchgaskomponente Messbereich 1 Messbereich 2 Messbereich 3
O2 [Vol.-%] 0 - 5 0 - 10 0 - 25
CO2 [Vol.-%] 0 - 30 0 - 100
CO [Vol.-%] 0 - 5 0 - 10
CO [ppm] 0 - 100 0 - 1000 0 - 3000
NO [ppm] 0 - 500 0 - 1000
NO2 [ppm] 0 - 100
SO2 [ppm] 0 - 300 0 - 1000
3.2.2 Aufbau der Rauchgassonde
In Abbildung 3.6 ist die für die Rauchgasmessungen eingesetzte Sonde dargestellt. Die
Sonde besteht aus einem durchgehenden Innenrohr mit einem Innendurchmesser von
4mm, das mit zwei weiteren Edelstahlrohren verschweißt ist, um eine Kühlung der Sonde
mit Luft zu ermöglichen. Das äußerste Rohr ist ein Keramikrohr mit einem Außendurch-
messer von 35mm und dient zum Schutz der Edelstahlrohre vor der Wärmestrahlung in
der Brennkammer. Die Spitze der Sonde ist konisch geformt um die Rauchgasströmung
möglichst wenig zu beeinflussen.
Beim Einsatz einer Sonde zur Messung der Rauchgaszusammensetzung wird das Er-
gebnis durch die Art der Messung beeinflusst. Drake et al. [43] haben den Einfluss
von verschiedenen Sonden auf die gemessenen Stickoxidkonzentrationen untersucht. Die
Autoren beschreiben folgende Ursachen, die zu fehlerhaften Rauchgasmessungen mit
Sonden führen können:
Keramikrohr
Innenrohr
Kühlrohre
Dichtung
Abbildung 3.6: Zeichnung der Sonde zur Messung der Rauchgaszusammensetzung
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• Störung des Strömungsfeldes um die Rauchgassonde durch Strömungsblockade,
Wärmeverlust an der Sondenspitze oder Rückreaktion von Radikalen,
• chemische Reaktionen innerhalb der Sonde durch die Reaktion von freien Radika-
len,
• zeitliche und räumliche Mittelung durch eine zu große Absauggeschwindigkeit oder
einen zu großen Durchmesser der Sondenöffnung.
Die Störung des Strömungsfeldes vor der Sondenöffnung wurde durch die gegenüber-
liegende Anordnung von Brenner und Sondenöffnung, sowie durch die konisch geformte
Sondenspitze minimiert. Durch eine geringe Absauggeschwindigkeit, die an allen Mess-
punkten unterhalb der Strömungsgeschwindigkeit des Rauchgases liegt, und dem Durch-
messer der Sondenspitze von 4mm wurde der Bereich, aus dem Rauchgas abgesaugt wird,
möglichst klein gehalten.
Untersuchungen zum Einfluss der Sondenkühlung auf die chemischen Reaktionen in-
nerhalb der Sonde wurden von Lewis und Smoot [44] veröffentlicht. Der Vergleich von
verschiedenen wassergekühlten Sonden und einer Sonde mit Wassereindüsung zeigt, dass
die geringste Verfälschung der Rauchgaszusammensetzung bei der Sonde mit Wasserein-
düsung auftritt. Durch die schnelle Abkühlung des Gases können keine weiteren Verbren-
nungsreaktionen in der Sonde ablaufen, so dass die Zusammensetzung des abgesaugten
Rauchgases unverändert bleibt. Da eine Wassereindüsung auf Grund der vertikalen Aus-
richtung der Sonde nicht realisierbar war, wurden zunächst Untersuchungen mit einer
wassergekühlten Sonde durchgeführt. Um das Verdampfen des Kühlwassers in den Kühl-
rohren der Sonde zu verhindern, kann der Kühlwasserstrom nicht beliebig weit abgesenkt
werden. Trotz der Minimierung des Kühlwasserstroms wurde bei Einstellungen mit ge-
ringen O2-Konzentrationen zuviel Wärme aus der Brennkammer abgeführt, so dass die
Brennkammertemperatur unter 900 °C fiel. Daher wurde für die im Rahmen dieser Ar-
beit durchgeführten Rauchgasmessungen eine luftgekühlte Sonde eingesetzt. Der Fehler,
der durch die Reaktionen in der Sonde entsteht, ist nicht quantifizierbar. Basierend auf
den Untersuchungen von Lewis und Smoot [44] ist jedoch anzunehmen, dass die gemes-
senen CO- und O2-Konzentrationen geringer und die CO2-Konzentration höher als die
wahren Werte sind.
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3.2.3 Aufbau der Temperatursonde
Die in Abbildung 3.7 dargestellte Sonde wurde zur Erfassung der Rauchgastemperatur
im Brennraum verwendet. Die Sonde besteht aus zwei ineinander gesteckten keramischen
Rohren, die von einem hitzebeständigen Stahlrohr umgeben sind. Das innere keramische
Rohr ist ein gasdichtes 5-Loch-Rohr. Es dient als Träger für die Thermodrähte des PtRh-
Pt Thermoelementes Typ S. An der Sondenspitze werden die beiden 0,3mm dicken
Thermodrähte durch einen 0,05mm dicken Thermodraht verbunden.
Da die Temperaturmessung mit Thermoelementen eine berührungsbehaftete Mess-
technik ist, entspricht die ermittelte Thermoelementtemperatur im Allgemeinen nicht
der lokalen Gastemperatur. Von Fischer [45] sowie Kremer und Russman [46] werden
drei Fehlerquellen angegeben, welche eine Abweichung der Temperatur des Thermoele-
mentes von der Gastemperatur verursachen:
1. Katalytische Reaktionen an der Spitze des Thermoelementes können die angezeigte
Temperatur erhöhen.
2. Durch die Wärmeleitung entlang der Thermodrähte kann es je nach Tempera-
turgradient zu einer Erhöhung oder Erniedrigung der Temperatur der Thermo-
elementspitze kommen.
3. Die Temperatur der Thermoelementspitze kann durch den Strahlungsaustausch
mit der Umgebung von der lokalen Gastemperatur abweichen.
Da die Größe der Abweichungen aus den Fehlerquellen 1 und 2 nicht quantifiziert
Thermoelementspitze
inneres
Keramikrohr
warmfestes
Stahlrohr
Abbildung 3.7: Zeichnung der Sonde zur Messung der Rauchgastemperatur
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werden konnte, berücksichtigt die in dieser Arbeit vorgenommene Korrektur der Mess-
werte nur den durch den Strahlungsaustausch zwischen Umgebung und Thermoelement
hervorgerufenen Fehler. Brüggemann et al. [47] zeigte mit Untersuchungen an einem
ölgefeuerten Haushaltsbrenner, dass sich durch die Korrektur der Strahlungseinflüsse ei-
ne gute Übereinstimmung zwischen den Ergebnissen der Temperaturmessungen mit ei-
nem Thermoelement und der Methode der kohärenten anti-Stokes Raman-Spektroskopie
(CARS) erreichen lässt.
Von Kremer und Russman [46] wurden unterschiedliche Methoden zur Korrektur der
Temperaturmessungen untersucht. Die besten Ergebnisse wurden mit der von Better-
mann [48] veröffentlichten Gleichung erzielt. Ausgehend von einer Energiebilanz um die
Thermoelementspitze im stationären Zustand entwickelt Bettermann eine Gleichung zur
Berechnung der wahren Gastemperatur:
TG =
TTe − f1 TW
1− f1 + (TG − TW ) f2 (3.1)
TTe ist die mit dem Thermoelement gemessene Temperatur, TW ist die Temperatur der
Brennkammerwand und TG die korrigierte Rauchgastemperatur an der Messstelle. f1 ist
der Anteil am relativen Messfehler, der durch den Strahlungsaustausch von Thermoele-
ment und Wand verursacht wird. f2 gibt den durch Wärmeleitung in den Thermodräh-
ten verursachten Anteil des relativen Messfehlers wieder. Kann die Wärmeleitung in
den Thermodrähten vernachlässigt werden, geht f2 und damit der zweite Summand in
Gleichung (3.1) gegen Null. f1 berechnet sich aus dem Verhältnis des Wärmeübergangs-
koeffizienten für die Strahlung αstr zur Summe der Wärmeübergangskoeffizienten für die
Strahlung und für die Konvektion αkon
f1 =
αstr
αkon + αstr
(3.2)
mit
αstr = σ εTe
T 4Te − T 4W
TTe − TW (3.3)
und
αkon =
λNud
dTe
(3.4)
mit der Stefan-Boltzmann-Konstante σ, der Wärmeleitfähigkeit des Rauchgases λ bei TG
und dem Durchmesser des Thermodrahtes dTe. Die Emissionsgrad des Thermoelementes
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εTe wurde mit einer Funktion aus [49], welche die Temperaturabhängigkeit des Emissi-
onsgrades von Platin beschreibt, berechnet. Zur Berechnung des Wärmeübergangs durch
Konvektion wird das von Hobler [50] veröffentlichte Nußelt-Gesetz für den Gültigkeits-
bereich (0,1 < Re < 2000) benutzt:
Nud = 0,315 + 0,42
(
vG dTe
νG
)0,52 (
TTe
TW
)0,3
(3.5)
mit der Gasgeschwindigkeit vG und der kinematischen Viskosität des Rauchgases an der
Messstelle νG.
Da bei der Verbrennung in Luft der Anteil der strahlenden Gaskomponenten CO2 und
Wasserdampf im Rauchgas gering ist, kann dies bei der Berechnung des Strahlungsaus-
tausches zwischen Thermoelement und Umgebung vernachlässigt werden. Unter Oxyfuel-
Bedingungen ist der CO2-Anteil im Rauchgas acht mal größer als im Luftbetrieb. Daher
können für diesen Fall die Strahlung und die Absorption des Rauchgases nicht vernach-
lässigt werden. Von Andersson et al. [9] wurden Messungen der Strahlung in einer Brenn-
kammer mit einem „Narrow angle pyrometer“ für die Verbrennung von Erdgas in Luft
und unter Oxyfuel-Bedingungen bei 27Vol.-% O2 durchgeführt. Dabei wurde festgestellt,
dass die gemessene Wärmestromdichte q˙′′ bei der Oxyfuel-Verbrennung im Vergleich zur
Luftverbrennung bis zu 30% höher ist. Dies wurde bei der Berechnung des Wärme-
übergangskoeffizienten αstr für die Oxyfuel-Verbrennung berücksichtigt, indem zunächst
mit den gemessenen Temperaturen nach Gleichung (3.3) ein Wärmeübergangskoeffizient
für die Luftverbrennung berechnet und dieser mit dem Faktor 1,3 multipliziert wurde.
Ein Vergleich der korrigierten mit den gemessenen Rauchgastemperaturen zeigt, dass im
relevanten Temperaturbereich zwischen 650 °C und 1000 °C die korrigierte Temperatur
maximal 5K von der gemessenen Temperatur abweicht.
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Mit den experimentellen Untersuchungen wurden zwei Ziele verfolgt. Das erste Ziel war
die Ermittlung des Existenzbereiches der stabilen Verbrennung in Abhängigkeit der O2-
Konzentration des Oxidators mit einem Gemisch aus CO2/O2 und als Vergleich mit
einem Gemisch aus N2/O2. Gleichzeitig wurde der Einfluss der Eintrittsgeschwindigkeit
des Oxidators auf die Stabilität der Verbrennung bei gleicher O2-Konzentration durch die
Variation des Durchmessers der Eintrittsöffnung untersucht. Anhand von Energiebilan-
zen für den Brennraum wurden die Veränderungen der Energieströme in Abhängigkeit
von der O2-Konzentration des Oxidators erfasst.
Das zweite Ziel der experimentellen Untersuchungen war die Messung der im Oxy-
fuel-Betrieb veränderten Spezies- und Temperaturverteilung in der Brennkammer. Dazu
wurden Sondenmessungen in der Brennkammer für drei ausgesuchte Oxidatorzusam-
mensetzungen durchgeführt.
Dieses Kapitel beschreibt zunächst die Durchführung der Experimente und anschlie-
ßend die Ergebnisse der jeweiligen Versuchsreihen.
4.1 Durchführung
Für die Untersuchung des Einflusses der O2-Konzentration im Oxidator und der Ein-
trittsgeschwindigkeit des Oxidators auf die Stabilität der Verbrennung wurde in der ers-
ten Versuchsreihe die Abgaszusammensetzung nach der Brennkammer analysiert. Dabei
dienten die CO-Emissionen als Merkmal für eine stabile Verbrennung mit vollständigem
Ausbrand. Im ersten Teil der Versuchsreihe (Oxyfuel-Betrieb) wurde der Luftstickstoff
zunächst schrittweise durch CO2 ersetzt. Anschließend wurde die O2-Konzentration im
CO2/O2-Gemisch stufenweise abgesenkt. Zum Vergleich wurde im zweiten Teil der Ver-
suchsreihe (Luftbetrieb) ein Gemisch aus N2/O2 mit O2-Konzentrationen unter 21Vol.-%
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verwendet. Da aufgrund des konstanten Sauerstoffverhältnisses λ der O2-Volumenstrom
konstant bei 5,78mN3/h gehalten wurde, steigt der Volumenstrom des Inertgases und
damit auch der Gesamtvolumenstrom des Oxidatorgemisches mit sinkendem O2-Gehalt
an, siehe Tabelle 4.1.
Tabelle 4.1: Zusammensetzung des Oxidatorgemisches
O2-Konzentration Volumenstrom Gesamtvolumenstrom
Inertgas
[Vol.-%] [mN3/h] [mN3/h]
21 21,76 27,54
20 23,13 28,91
18 26,35 32,13
16 30,36 36,14
14 35,52 41,30
12 42,41 48,19
10 52,05 57,83
Proportional zum Volumenstrom steigt auch die Eintrittsgeschwindigkeit des Oxida-
tors in den Brennraum. Um den Einfluss der Eintrittsgeschwindigkeit auf die Stabilität
der Verbrennung zu untersuchen, wurden zwei verschiedene Düsenplatten eingesetzt. Bei
Düsenplatte 1 haben die Eintrittsöffnungen für den Oxidator einen Durchmesser von
8,6mm. Der Durchmesser der Eintrittsöffnung bei Düsenplatte 2 wurde mit 10mm so
gewählt, dass die Eintrittsgeschwindigkeit des Oxidators bei einer O2-Konzentration von
15Vol.-% in etwa derjenigen bei 21Vol.-% O2 mit Düsenplatte 1 entspricht. Beide Dü-
senplatten kamen sowohl im Oxyfuel-Betrieb als auch im Luftbetrieb zum Einsatz. Die
Beeinflussung der Länge der Mischzone durch die unterschiedlichen Eintrittsgeschwindig-
keiten und Volumenströme des Oxidators kann vernachlässigt werden. Eine Abschätzung
zeigt, dass selbst im ungünstigsten Fall, der Luftverbrennung mit Düsenplatte 2, noch ein
Impulsstromverhältnis von ca. 88 erreicht wird. Bei diesem Impulstromverhältnis ist laut
Hackeschmidt et al. [34] der Einfluss des Querstromfeldes des mittleren Methanstrahls
auf die umliegenden Oxidatorstrahlen gering, so dass die maximal mögliche Mischlänge
bereits erreicht wird.
Die für die Berechnung der Eintrittsgeschwindigkeit des Oxidators benötigte Vorwärm-
temperatur TV wurde abgeschätzt. Dabei wurde nach [51] davon ausgegangen, dass die
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relative Luftvorwärmung ε für Rekuperatorbrenner
ε = TV − TLe
TA − TLe 100 % (4.1)
zwischen 60% und 70% liegt. TA ist die Temperatur des in den Rekuperator eintreten-
den Abgasstroms und TLe die Lufteintrittstemperatur. Ausgehend von einer Abgastem-
peratur am Rekuperatoreintritt, die in etwa der Brennkammertemperatur von 900 °C
entspricht, ergibt sich für den Oxidatorstrom eine maximale Vorwärmtemperatur von
630 °C. Diese wurde bei den Berechnungen der Eintrittsgeschwindigkeit zu Grunde ge-
legt.
Die Tabellen 4.2 und 4.3 zeigen die Einstellungen für den Oxyfuel- und den Luftbe-
trieb, bei denen Rauchgasmessungen am Brennkammerausgang durchgeführt wurden.
Tabelle 4.2: Einstellungen für die Rauchgasmessungen am Brennkammerausgang im
Oxyfuel-Betrieb
O2-Konzentration Düsenplatte Eintritts- Wiederholungs-
geschwindigkeit messungen
[Vol.-%] [Nr.] [m/s] [Anzahl]
21 1 72,57 1
20 1 76,20 1
18 1 84,67 1
16 1 95,25 2
16 2 70,45 1
15 1 101,60 2
15 2 75,14 1
14 1 108,86 2
14 2 80,58 1
Alle Versuche wurden mit dem Brennstoff Methan, einer thermischen Leistung von
25 kW, einer Brennraumtemperatur von 900 °C und mit einem Sauerstoffverhältnis λ
von 1,15 durchgeführt. Der Messzeitraum pro Einstellung betrug 5Minuten. Um die
CO-Emissionen bei den unterschiedlichen O2-Gehalten des Oxidators miteinander ver-
gleichen zu können, wurden sie nicht, wie ansonsten üblich, auf die O2-Konzentration
im Abgas, sondern auf die thermische Leistung bezogen und in mgCO/MJth angegeben.
Aus den parallel zu den Rauchgasmessungen ermittelten Volumenströmen und Tempe-
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Tabelle 4.3: Einstellungen für die Rauchgasmessungen am Brennkammerausgang im
Luftbetrieb
O2-Konzentration Düsenplatte Eintritts- Wiederholungs-
geschwindigkeit messungen
[Vol.-%] [Nr.] [m/s] [Anzahl]
21 1 72,57 2
21 2 53,67 2
18 1 84,67 1
16 1 95,25 1
16 2 70,45 2
15 2 101,60 1
14 1 108,86 2
14 2 80,51 2
12 1 127,00 2
12 2 93,93 1
11 1 138,54 1
11 2 102,47 1
10 2 155,77 1
raturen wurde für jede Einstellung eine Energiebilanz der Brennkammer erstellt. Hierbei
teilt sich die thermische Leistung des Brenners in die durch die Kühlluft und das Abgas
abgeführten Enthalpieströme, sowie den Verlustwärmestrom auf. Die molaren Wärme-
kapazitäten der eingesetzten Stoffe wurden mit den in [52] veröffentlichten Werten und
Funktionen berechnet.
In der zweiten Versuchsreihe wurden zur Bestimmung der Temperaturverteilung so-
wie der Verteilung von O2 und CO in der Brennkammer Messungen mit den beiden
in Kapitel 3.2.2 bzw. Kapitel 3.2.3 beschriebenen Sonden durchgeführt. Um den Un-
terschied zwischen der Temperatur- und Speziesverteilung im Oxyfuel- und Luftbetrieb
bei niedrigen O2-Konzentrationen zu untersuchen, wurden beide Betriebsarten bei einer
O2-Konzentration von 18Vol.-% in Oxidatorgemisch (Luft-18 bzw. Oxyf-18) detailliert
vermessen. Die im Luftbetrieb mit 21Vol.-% O2 (Luft-21) bestimmten Konzentrations-
und Temperaturverläufe in der Brennkammer dienen als Referenz. Alle Messungen wur-
den mit einer thermischen Leistung von 25 kW durchgeführt, das entspricht einem Me-
thanvolumenstrom von 2,41mN3/h. Das Sauerstoffverhältnis λ wurde für alle Untersu-
chungen auf 1,15 festgelegt, was einem O2-Volumenstrom von 5,78mN3/h entspricht.
Die Brennkammertemperatur betrug bei allen Experimenten 900 °C. Der Durchmesser
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der Oxidatoröffnungen betrug 8,6mm. Die N2- und CO2-Volumenströme für die drei
unterschiedlichen Einstellungen sind in Tabelle 4.4 wiedergegeben.
Tabelle 4.4: N2- und CO2-Volumenströme der detailliert untersuchten Einstellungen
Betriebsart Luft-21 Luft-18 Oxyf-18
O2-Konzentration [Vol.-%] 21 18 18
Volumenstrom N2 [mN3/h] 21,76 26,35 0
Volumenstrom CO2 [mN3/h] 0 0 26,35
Die Koordinaten der Messpositionen in der Brennkammer sind in Tabelle 4.5 ange-
geben, wobei an allen vier Brennerabständen (AXPO) jeweils zehn radiale Messposi-
tionen (RADPO) angefahren wurden. Insgesamt wurden für eine Wiederholungsmes-
sung (WHM) Messungen an den 40 zuvor bestimmten Positionen der Brennkammer
durchgeführt. Die Reihenfolge, in der die Messpositionen in der Brennkammer angefah-
ren wurden, wurde jeweils vor Beginn der Untersuchungen in zwei Schritten zufällig fest-
gelegt. Zunächst erfolgte die zufällige Auswahl des Brennerabstandes. Aus technischen
Gründen wurden daraufhin für diesen Abstand an allen radialen Messpositionen in der
zuvor bestimmten zufälligen Reihenfolge Messungen vorgenommen. Der Messzeitraum
pro Messposition betrug zwei Minuten, was bei einer Abtastrate von einem Messwert
pro zwei Sekunden einer Summe von 60 Messwerten entspricht. Zusätzlich wurden für je-
des der drei Oxidatorgemische (VERBR) Wiederholungsmessungen an unterschiedlichen
Tagen durchgeführt.
Tabelle 4.5: Koordinaten der Messpositionen im Brennraum
Richtung Messposition [mm]
axiale Richtung (Brennerabstand) 200, 400, 600, 800
radiale Richtung (Abstand von der Brenn-
kammermitte)
0, 10, 20, 30, 40, 50, 75, 100, 125, 150
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4.2 Ergebnisse der Rauchgasmessungen nach der
Brennkammer
Abbildung 4.1 zeigt die Abhängigkeit der CO-Emissionen vom O2-Gehalt des Oxidator-
gemisches im Oxyfuel-Betrieb.
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Abbildung 4.1: CO-Emissionen in Abhängigkeit der O2-Konzentration des CO2/O2-
Gemisches
Bei den Versuchen mit Düsenplatte 1 steigen die CO-Emissionen bei O2-Konzentrati-
onen kleiner als 16Vol.-% an und liegen bei einer O2-Konzentration von 14Vol.-% bereits
bei ca. 200mg/MJ. Eine weitere Reduktion des O2-Gehaltes führt zu einer instabilen
Verbrennung mit großen Druckschwankungen in der Brennkammer. Auch die Wieder-
holungsmessungen mit der selben Brennerkonfiguration zeigen die gleiche Tendenz. Den
Einfluss der Eintrittsgeschwindigkeit bei konstantem O2-Gehalt des Oxidatorgemisches
zeigen die Versuche mit Düsenplatte 2. Die Absenkung der Eintrittsgeschwindigkeit des
Oxidators um ca. 25m/s führt zu einer Verringerung der CO-Emissionen, so dass die CO-
Emissionen bei einer O2-Konzentration von 14Vol.-% unter 100mg/MJ liegen. Bei einer
weiteren Absenkung des O2-Gehaltes kommt es wie bei den Versuchen mit Düsenplatte 1
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zu einer instabilen Verbrennung mit starken Druckschwankungen in der Brennkammer.
Ein Vergleich der CO-Emissionen bei ungefähr gleicher Eintrittsgeschwindigkeit des Oxi-
dators zeigt, dass die CO-Emissionen für kleinere O2-Konzentrationen größer sind.
Die Ergebnisse der Untersuchungen mit Luft und O2-abgereicherter Luft als Oxi-
dator sind in Abbildung 4.2 dargestellt. Bei allen Experimenten im Bereich zwischen
21Vol.-% O2 und 10Vol.-% O2 liegen die CO-Emissionen unter 20mg/MJ. Bei Ab-
senkung der O2-Konzentration unter 10Vol.-% kommt es bei allen Versuchen zu einer
instabilen Verbrennung und Druckschwankungen. Die Variation der Eintrittsgeschwin-
digkeit des Oxidators durch Experimente mit Düsenplatte 2 zeigt keinen ausgeprägten
Unterschied im Verbrennungsverhalten.
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Abbildung 4.2: CO-Emissionen in Abhängigkeit der O2-Konzentration des N2/O2-
Gemisches
Die Rauchgasmessungen am Brennkammerausgang zeigen unterschiedliche Stabilitäts-
bereiche für den Luftbetrieb und den Oxyfuel-Betrieb. Während im Luftbetrieb die Sta-
bilitätsgrenze der Verbrennung bei einer O2-Konzentration im Oxidator von 10Vol.-%
liegt, ist die Grenze für den vollständigen Ausbrand im Oxyfuel-Betrieb bereits bei einer
O2-Konzentration von 15Vol.-% und einer Eintrittsgeschwindigkeit des Oxidators von
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75,14m/s erreicht. Beim Luftbetrieb ist kein Einfluss der unterschiedlichen Eintrittsge-
schwindigkeiten des Oxidators auf die CO-Emissionen zu erkennen. Demgegenüber führt
im Oxyfuel-Betrieb die Verringerung der Eintrittsgeschwindigkeit des Oxidators zu einer
Absenkung der CO-Emissionen. Allerdings wird auch bei den Experimenten mit Düsen-
platte 2 bei einer Absenkung der O2-Konzentration des Oxidators unter 14Vol.-% die
Verbrennung instabil.
Der Effekt des unterschiedlichen Verbrennungsverhaltens im Oxyfuel- und Luftbetrieb
lässt sich sowohl auf die unterschiedlichen Stoffeigenschaften von CO2 und N2 als auch
auf die Teilnahme des CO2 an den chemischen Reaktionen zurückführen. Aufgrund des
CO2 kommt es nach Glarborg und Bentzen [7] zu einer vermehrten Bildung von CO, das
langsamer als bei der Luftverbrennung zu CO2 reagiert. Dies erklärt den Anstieg der CO
Emissionen im Oxyfuel-Betrieb ab einer O2-Konzentration von 16Vol.-% im Oxidator.
Durch die höhere molare Wärmekapazität des CO2 sinkt die Brennkammertemperatur
im Vergleich zum Luftbetrieb schon bei höheren O2-Gehalten des Oxidators unter 900 °C.
Dies wird im folgenden Kapitel anhand von Energiebilanzen untersucht.
4.3 Ergebnisse der Energiebilanz
In Abbildung 4.3 wird der Enthalpiestrom des aus der Brennkammer austretenden Ab-
gases in Abhängigkeit der O2-Konzentration bei der Verbrennung im Oxyfuel- und Luft-
betrieb verglichen. Aufgrund des mit abnehmendem O2-Gehaltes ansteigenden Oxida-
torvolumenstroms ergibt sich auch eine Zunahme des Abgasvolumenstroms. Gleichzeitig
steigt die Temperatur des Abgases mit abnehmendem O2-Gehalt, siehe Abbildung 4.4.
Beides führt zu einer Zunahme der über das Abgas abgeführten Wärme mit sinkendem
O2-Gehalt des Oxidators. Der Enthalpiestrom des Abgases bei der Oxyfuel-Verbrennung
ist aufgrund der höheren molaren Wärmekapazität des CO2 gegenüber dem N2 bei glei-
cher O2-Konzentration des Oxidators größer im Vergleich zum Luftbetrieb.
Der größere Inertgasstrom bei kleineren O2-Gehalten kühlt die Brennkammer zusätz-
lich, so dass für eine konstante Brennkammertemperatur von 900 °C der Volumenstrom
der Kühlluft reduziert wurde. Abbildung 4.5 zeigt den über die Kühlluft abgeführten
Wärmestrom als Funktion der O2-Konzentration des Oxidators. Bei beiden Betriebsar-
ten sinkt der über die Kühlluft abgeführte Wärmestrom mit abnehmendem O2-Gehalt.
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Abbildung 4.3: Durch das Abgas abgeführter Wärmestrom in Abhängigkeit der
O2-Konzentration; Oxyfuel-Betrieb (links); Luftbetrieb (rechts)
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Abbildung 4.4: Abgastemperatur in Abhängigkeit der O2-Konzentration; Oxyfuel-
Betrieb (links); Luftbetrieb (rechts)
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Die große Abweichung für die zweite Wiederholungsmessung mit Düsenplatte 1 bei ei-
ner O2-Konzentration von 14Vol.-% im Oxidator kann wahrscheinlich darauf zurück
geführt werden, dass bei einer dieser Messungen der thermische Zustand der Brenn-
kammer noch nicht stationär war. Der Vergleich zwischen beiden Betriebsarten zeigt,
dass die notwendige Kühlenergie im Oxyfuel-Betrieb niedriger als im Luftbetrieb ist.
Ursache ist die geringere adiabate Verbennungstemperatur im Oxyfuel-Betrieb bei glei-
chem O2-Gehalt des Oxidators, siehe Abbildung 2.1 . Dies resultiert in einem geringeren
Kühlbedarf für den Oxyfuel-Betrieb um die gleiche Brennkammertemperatur einzustel-
len. Ab einer O2-Konzentration von 14Vol.-% wird im Oxyfuel-Betrieb keine Luft zum
Kühlen der Brennkammer benötigt. Im Luftbetrieb muss der Kühlstrom erst bei einer
O2-Konzentration von 9Vol.-% abgestellt werden.
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Abbildung 4.5: Durch die Kühlluft abgeführter Wärmestrom in Abhängigkeit der
O2-Konzentration; Oxyfuel-Betrieb (links); Luftbetrieb (rechts)
Der rechnerisch aus der Differenz von in die Brennkammer ein- und austretenden
Enthalpieströmen ermittelte Verlustwärmestrom der Brennkammer bleibt bei allen un-
tersuchten Einstellungen in etwa konstant. In Abbildung 4.6 ist der Wärmeverlust in
Abhängigkeit der O2-Konzentration des Oxidators dargestellt. Er beträgt bei beiden
Betriebsarten in etwa 15 kW und macht damit ca. 60% der thermischen Leistung des
Brenners aus.
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Durch die hohe spezifische Wärmekapazität des CO2 wird bei einer O2-Konzentration
von 14Vol.-% soviel Wärme mit dem Abgas aus der Brennkammer abgeführt, dass trotz
Ausstellen der Kühlung die Brennkammertemperatur nicht mehr bei 900 °C gehalten
werden kann. Als Folge der niedrigen Temperaturen kommt es zu einer pulsierenden,
instabilen Verbrennung. Bei der Verbrennung in N2-Atmosphäre tritt dieser Effekt, auf-
grund der niedrigeren molaren Wärmekapazität des N2 erst bei O2-Konzentrationen von
9Vol.-% ein. Diese Beobachtung deckt sich damit, dass die adiabate Verbrennungstem-
peratur im Oxyfuel-Betrieb bei 14Vol.-% O2 in etwa der bei 9Vol.-% O2 im Luftbetrieb
entspricht, siehe Abbildung 2.1.
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Abbildung 4.6: Verlustwärmestrom in Abhängigkeit der O2-Konzentration; Oxyfuel-
Betrieb (links); Luftbetrieb (rechts)
4.4 Ergebnisse der detaillierten Messungen in der
Brennkammer
Die einzelnen Sondenmesswerte der gleichen Verbrennungseinstellung zeigten eine er-
hebliche Variation sowohl innerhalb des Messzeitraumes eines Tages als auch zwischen
den Messzeiträumen der verschiedenen Tage. Dies ist zum Einen darauf zurückzufüh-
ren, dass die turbulente Verbrennung ein instationärer Prozess ist. Zum Anderen gibt
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es geringe Unterschiede bei den Randbedingungen, die sich nicht beeinflussen lassen.
Um diese Schwankungen bei der Bewertung der Ergebnisse zu berücksichtigen, wurden
die Messwerte mit der statistischen Methode der Varianzanalyse ausgewertet. Wegen
der ungleichen Anzahl von Beobachtungen pro Faktor wurden die statistischen Berech-
nungen nach der „Restricted Maximum Likelihood“-Methode mit der Procedur MIXED
des Programms SAS System für Windows, Version 9.1, durchgeführt, siehe [53]. Mit
Hilfe der Varianzanalyse wird der Effekt der gezielt veränderten, fixen Parameter und
der Effekt der zufälligen Schwankungen auf die Gesamtvariabilität bestimmt. Dazu wird
für jede der untersuchten Variablen, Rauchgastemperatur, O2-Konzentration und CO-
Konzentration, der Durchschnitt aller Messungen pro Messposition an folgendes Modell
angepasst.
Y meanijkl = µ+ V ERBRi + AXPOj +RADPOk + V ERBR ∗ AXPOij
+ V ERBR ∗RADPOik + AXPO ∗RADPOjk
+ V ERBR ∗ AXPO ∗RADPOijk + whm(V ERBR)li + eijkl
(4.2)
Die in Gleichung (4.2) verwendeten Faktoren sind in Tabelle 4.6 beschrieben. Mit Hilfe
der Varianzanalyse wird eine Schätzung der wahrscheinlichsten Werte für die einzelnen
Komponenten des Modells vorgenommen.
Tabelle 4.6: Beschreibung der Faktoren des Modells zur statistischen Auswertung
Faktor Beschreibung Ausprägung
Y mean Durchschnitt aus den 60 Messwer-
ten einer Messposition, die in dem
Messzeitraum von 2Minuten aufge-
zeichnet wurden
µ allgemeiner Durchschnitt fix
V ERBRi Effekt der i-ten Oxidatorzusammen-
setzung
fix
AXPOj Effekt der j-ten Axialposition fix
RADPOk Effekt der k-ten Radialposition fix
whm(V ERBR)li Effekt der l-ten Wiederholungsmes-
sung innerhalb der i-ten Oxidator-
zusammensetzung
zufällig
eijkl Zufallseffekt zufällig
Anschließend wird mit dem im Folgenden beschriebenen F-Test überprüft, in wieweit
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der Effekt der gezielt veränderten Parameter auf die untersuchten Variablen durch ein
Zufallsmodell erklärt werden kann. Dazu wurde die Null-Hypothese, dass Unterschie-
de zwischen den Faktorstufen zufällig sind, auf einem Signifikanzniveau von α = 0,05
geprüft. Die in den Tabellen 4.7, 4.8 und 4.9 gezeigten Freiheitsgrade für Zähler und
Nenner kennzeichnen die Genauigkeit der Schätzung und werden für die Ermittlung der
Prüfgröße, des theoretischen F-Werts, herangezogen. Dieser wird mit dem aus den Mess-
werten berechneten F-Wert verglichen, der in der vierten Spalte der Tabellen angegeben
wird. Dabei wird untersucht, mit welcher Wahrscheinlichkeit (Pr) bei der theoretischen
F-Verteilung Werte vorkommen, die größer als die gemessenen Werte sind. Diese steht
in der letzten Spalte der oben genannten Tabellen. Ist diese Wahrscheinlichkeit, kleiner
als das gewählte Signifikanzniveau von α = 0,05, wird die Null-Hypothese mit einer
Irrtumswahrscheinlichkeit von α = 0,05 verworfen. Das bedeutet, dass die Wirkung des
Faktors statistisch signifikant ist. Um eine bessere Übersichtlichkeit zu gewährleisten,
wurde in den Abbildungen 4.7, 4.8, 4.9 und 4.10 auf die Darstellung der Genauigkeit der
Schätzwerte in Form von Konfidenzintervallen verzichtet.
4.4.1 Ergebnisse der detaillierten Temperaturmessungen
Zur Bestimmung des Temperaturverlaufes in der Brennkammer bei unterschiedlichen
Oxidatorzusammensetzungen wurden bei der Einstellung Luft-21 zwei Wiederholungs-
messungen und bei den Einstellungen Luft-18 und Oxyf-18 vier Wiederholungsmessun-
gen durchgeführt. Der Wert der geschätzten Standardabweichung zwischen den Wie-
derholungsmessungen bei gleicher Oxidatorzusammensetzung beträgt 15 °C. Der Wert
der geschätzten Standardabweichung zwischen den Messungen innerhalb einer Wieder-
holungsmessung beträgt 16 °C.
Tabelle 4.7 zeigt das Ergebnis der statistischen Analyse der Rauchgastemperatur. Für
die drei Oxidatorzusammensetzungen wurden folgende durchschnittliche Temperaturen
in der Brennkammer gemessen. Für die Oxidatorzusammensetzung Luft-21 betrug die
durchschnittliche Rauchgastemperatur und ihr Standardfehler 876 °C±10 °C, für Luft-18
891 °C±8 °C und für Oxyf-18 912 °C±10 °C. Die relativ geringen Unterschiede zwischen
den Temperaturniveaus können mit der für alle Messungen konstanten Brennkammer-
temperatur von 900 °C erklärt werden. Die Hauptfaktoren axiale und radiale Position
sowie alle Zweifachwechselwirkungen sind statistisch signifikant. Dieses Ergebnis zeigt,
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dass die Rauchgastemperatur an den verschiedenen Positionen in der Brennkammer eine
Funktion der radialen Position, der axialen Position und der Oxidatorzusammensetzung
ist. Die Dreifachwechselwirkung ist dagegen statistisch nicht signifikant.
Tabelle 4.7: Ergebnisse des Typ 3 Tests der fixen Effekte für die detaillierten
Temperaturmessungen
Effekt Zähler Nenner F-Wert Pr>F
Freiheitsgrade Freiheitsgrade
VERBR 2 7 4,06 0,0675
AXPO 3 273 536,36 <0,0001
VERBR*AXPO 6 273 16,85 <0,0001
RADPO 9 273 297,21 <0,0001
VERBR*RADPO 18 273 5,16 <0,0001
AXPO*RADPO 27 273 10,17 <0,0001
VERBR*AXPO*RADPO 54 273 0,55 0,9948
Die Temperaturunterschiede zwischen den drei Oxidatorzusammensetzungen an den
verschiedenen Messpositionen im Brennraum ergeben sich aus der Berechnung der Drei-
fachwechselwirkung. Abbildung 4.7 zeigt die radialen Verläufe der Rauchgastemperatur
in der Brennkammer für die unterschiedlichen Oxidatorzusammensetzungen. Aufgrund
der unterschiedlichen Anzahl von Wiederholungsmessungen und damit der unterschiedli-
chen Genauigkeit der Schätzung ergibt sich beim Luftbetrieb ein 95%-Konfidenzintervall
von ± 31 °C und für Luft-18 und Oxyf-18 ein 95%-Konfidenzintervall von ± 22 °C.
Die Temperaturprofile zeigen für alle Oxidatorzusammensetzungen beim Brennerab-
stand von 200mm ein Minimum auf der Mittelachse der Brennkammer. Mit zunehmen-
dem Abstand von der Mittelachse steigt die Temperatur bis zu einer radialen Position
von 100mm um ca. 200 °C an. Von dort ausgehend bis zur radialen Position von 150mm
bleibt das Temperaturniveau konstant. Mit zunehmendem Brennerabstand steigt die
Rauchgastemperatur in der Brennkammermitte für alle Einstellungen um bis zu 200 °C,
während sie sich in der Nähe der Brennkammerwand nur um bis zu 50 °C erhöht. Dies
führt zu einem Abflachen des radialen Temperaturverlaufes mit zunehmendem Brenne-
rabstand.
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Abbildung 4.7: Radiale Verläufe der Rauchgastemperatur für verschiedene Brenner-
abstände
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4.4.2 Ergebnisse der detaillierten O2-Messungen
Für die Messung der O2-Verteilung in der Brennkammer wurden für alle Oxidatorzusam-
mensetzungen zwei Wiederholungsmessungen an jeder Messposition durchgeführt. Alle
im Folgenden angegebenen O2-Konzentrationen beziehen sich auf das trockene Rauchgas.
Der Wert der geschätzten Standardabweichung zwischen den Wiederholungsmessungen
bei einem Oxidatorgemisch beträgt ± 0,08Vol.-%. Damit ist der Unterschied zwischen
den Wiederholungsmessungen gering und statistisch nicht signifikant. Der Wert der ge-
schätzten Standardabweichung zwischen den Messungen innerhalb einer Wiederholungs-
messung beträgt ± 0,3Vol.-%.
Das in Tabelle 4.8 dargestellte Ergebnis der statistischen Auswertung zeigt, dass alle
Hauptfaktoren sowie die Zweifach- und Dreifachwechselwirkungen statistisch signifikant
sind. Damit ist die O2-Konzentration in der Brennkammer eine Funktion der Axial- und
Radialposition sowie der Oxidatorzusammensetzung.
Tabelle 4.8: Ergebnisse des Typ 3 Tests der fixen Effekte für die detaillierten Messun-
gen der O2-Konzentration
Effekt Zähler Nenner F-Wert Pr>F
Freiheitsgrade Freiheitsgrade
VERBR 2 3 82,85 0,0024
AXPO 3 117 131,10 <0,0001
VERBR*AXPO 6 117 16,60 <0,0001
RADPO 9 117 601,34 <0,0001
VERBR*RADPO 18 117 5,67 <0,0001
AXPO*RADPO 27 117 36,06 <0,0001
VERBR*AXPO*RADPO 54 117 1,58 0,0211
Aufgrund des unterschiedlichen O2-Gehaltes der Oxidatorgemische ergeben sich Un-
terschiede im O2-Niveau in der Brennkammer. Für die Einstellung Luft-21 wurde ei-
ne durchschnittliche O2-Konzentration von 5,4Vol.-%, für Luft-18 von 4,2Vol.-% und
für Oxyf-18 von 4,4Vol.-% gemessen. Der Standardfehler beträgt für alle Einstellun-
gen ± 0,07Vol.-%. Daraus folgt, dass der Unterschied von 3Vol.-% O2 im Oxidator nur
einen Unterschied von ca. 1Vol.-% im O2-Niveau in der Brennkammer bewirkt. Das
95%-Konfidenzintervall für alle Messpositionen beträgt ± 0,42Vol.-%.
Abbildung 4.8 zeigt den radialen Verlauf der O2-Konzentration in der Brennkam-
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Abbildung 4.8: Radiale Verläufe der O2-Konzentration für verschiedene
Brennerabstände
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mer für die drei unterschiedlichen Oxidatorzusammensetzungen. Bei allen Einstellungen
liegt für sämtliche untersuchte Brennerabstände das Maximum der O2-Konzentration
auf der Mittelachse der Brennkammer. Zwischen der Mittelachse und der radialen Posi-
tion 100mm sinkt die O2-Konzentration. Zwischen dem radialen Abstand 100mm und
150mm bleibt das Niveau der O2-Konzentration konstant. Wird der Brennerabstand ver-
größert, gleicht sich die O2-Konzentration in der Brennkammermitte kontinuierlich der
O2-Konzentration in Wandnähe an. Das heißt, die Konzentrationsprofile werden flacher.
Die O2-Werte für die Einstellung Luft-21 sind an allen Messstellen ca. 1Vol.-% größer als
die Werte für Luft-18 und Oxyf-18, die in großen Bereichen eine gute Übereinstimmung
der O2-Verläufe zeigen.
4.4.3 Ergebnisse der detaillierten CO-Messungen
Die Messungen der CO-Konzentration wurden parallel zu den Messungen der O2-
Konzentration durchgeführt. Alle CO-Konzentrationen beziehen sich ebenfalls auf das
trockene Rauchgas. In Analogie zu den O2-Messungen wurden jeweils zwei Messungen
pro Messposition und Oxidatorzusammensetzung durchgeführt. Der Unterschied zwi-
schen den Wiederholungsmessungen ist sehr gering und statistisch nicht signifikant. Die
Standardabweichung innerhalb der Wiederholungsmessung beträgt ± 300 ppm und ist
statistisch signifikant.
Tabelle 4.9 zeigt das Ergebnis der statistischen Analyse der CO-Messungen. Wie bei
der O2-Konzentration sind auch hier alle Hauptfaktoren und Wechselwirkungen statis-
tisch signifikant. Damit ergibt sich für die CO-Konzentration in der Brennkammer eine
Abhängigkeit von der axialen und radialen Position, sowie von der Oxidatorzusammen-
setzung.
Der Luftbetrieb und der Oxyfuel-Betrieb unterscheiden sich deutlich in der durch-
schnittlichen CO-Konzentration in der Brennkammer. Für die Einstellung Luft-21 wurde
eine durchschnittliche CO-Konzentration von 206 ppm und für Luft-18 eine durchschnitt-
liche CO-Konzentration von 196 ppm gemessen. Für die Einstellung Oxyf-18 betrug die
durchschnittliche CO-Konzentration in der Brennkammer 1350 ppm. Der Standardfehler
für alle Einstellungen beträgt ± 34 ppm. Da die im Oxyfuel-Betrieb gemessenen durch-
schnittlichen CO-Konzentrationen um den Faktor sechs größer sind als die durchschnitt-
lichen CO-Konzentrationen im Luftbetrieb, werden die Messergebnisse in zwei unter-
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Tabelle 4.9: Ergebnisse des Typ 3 Tests der fixen Effekte für die detaillierten Messun-
gen der CO-Konzentration
Effekt Zähler Nenner F-Wert Pr>F
Freiheitsgrade Freiheitsgrade
VERBR 2 7 390,37 0,0002
AXPO 3 117 105,24 <0,0001
VERBR*AXPO 6 117 36,17 <0,0001
RADPO 9 117 24,00 <0,0001
VERBR*RADPO 18 117 10,64 <0,0001
AXPO*RADPO 27 117 2,66 0,0002
VERBR*AXPO*RADPO 54 117 1,43 0,0560
schiedlichen Diagrammen dargestellt. Das 95%-Konfidenzintervall für alle Messpositio-
nen beträgt ± 421 ppm.
In Abbildung 4.9 werden die gemessenen CO-Konzentrationen für die Einstellungen
Luft-21 und Luft-18 wiedergegeben. Für alle Profile ist eine gute Übereinstimmung zwi-
schen beiden Einstellungen zu erkennen. Beim Brennerabstand von 200mm ist die CO-
Konzentration im Rauchgas für beide Einstellungen gering. Ab einem axialen Abstand
von 400mm kommt es zu einem Anstieg der CO-Konzentrationen im Bereich zwischen
den radialen Positionen 40mm und 150mm auf ca. 200 ppm. Mit zunehmendem Brenne-
rabstand steigt die CO-Konzentration im Rauchgas bei der Radialposition 150mm auf
Werte bis zu 850 ppm weiter an. Das Minimum der CO-Konzentration mit einem Wert
von 200 ppm liegt dann auf der Mittelachse der Brennkammer.
In Abbildung 4.10 sind die gemessenen CO-Profile für die Einstellung Oxyf-18 ab-
gebildet. Wie im Luftbetrieb ist auch hier die CO-Konzentration beim Brennerabstand
von 200mm gering. Ab dem axialen Abstand von 400mm ist ein starker Anstieg des
CO-Gehaltes im Rauchgas zu erkennen. Dabei befindet sich das Minimum, wie beim
Luftbetrieb, auf der Mittelachse der Brennkammer und das Maximum von ca. 3000 ppm
bei der radialen Postion von 150mm. Mit zunehmendem Brennerabstand steigt die
CO-Konzentration in der Brennkammermitte von ca. 400 ppm auf ca. 1100 ppm an.
Am Brennkammerrand ist zunächst ein Anstieg der CO-Konzentration um 600 ppm auf
ca. 3600 ppm vom Brennerabstand 400mm zum Brennerabstand 600mm zu erkennen
und danach wieder ein Abfall auf 3000 ppm bei einem Brennerabstand von 800mm.
Anhand der radialen Temperatur- und O2-Profile kann die Brennkammer in zwei Be-
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Abbildung 4.9: Radiale Verläufe der CO-Konzentration für Luft-21 und Luft-18 bei
verschiedenen Brennerabständen
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Abbildung 4.10: Radiale Verläufe der CO-Konzentration für Oxyf-18 für verschiedene
Brennerabstände
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reiche unterteilt werden, siehe Abbildung 4.11. Zwischen den radialen Positionen 0mm
und 100mm ist eine kontinuierliche Zunahme der Rauchgastemperatur und eine konti-
nuierliche Abnahme der O2-Konzentration mit zunehmendem Brennerabstand zu erken-
nen. Dies deutet auf eine Reaktionszone hin, in der die Strömungsrichtung des Gases
vom Brenner weg gerichtet ist. Die gute Übereinstimmung zwischen den O2-Profilen
von Luft-18 und Oxyf-18 in diesem Bereich zeigt, dass der Beginn und der Verlauf der
Verbrennung für beide Einstellungen gleich ist. Dies stimmt mit den Untersuchungen
von Glarborg und Bentzen [7] überein, die keine Anzeichen dafür gefunden haben, dass
die Anwesenheit von CO2 die Reaktionen bei niedrigen Temperaturen behindert. Der
langsame Anstieg der Rauchgastemperatur und die gleichmäßige Temperaturverteilung
in der Brennkammer deutet bei allen Einstellungen auf eine stetig ablaufende Reakti-
on hin, wie sie für die flammlose Verbrennung typisch ist. Diese These wird durch das
Fehlen von Temperaturspitzen gestützt, die auf eine Flammenfront hindeuten würden.
Ab einem radialen Abstand von 100mm von der Mittelachse bis zur Brennkammer-
wand strömt das Rauchgas zurück zum Brenner. In diesem Bereich verändert sich die
O2-Konzentration des Rauchgases wenig. Dies lässt darauf schließen, dass die Reaktions-
rate in dieser Rezirkulationszone gering ist. Die Unterschiede zwischen den gemessenen
O2-Konzentrationen bei den Einstellungen Luft-18 und Oxyf-18 im Bereich der Rezirku-
lationszone sind statistisch nicht signifikant, da sich die Konfidenzintervalle überlappen.
Um eventuell vorhandene Unterschiede zu erkennen, wäre eine größere Anzahl von Mes-
sungen nötig.
Der Vergleich der Verläufe der CO-Profile im Luft- und Oxyfuel-Betrieb gibt einen Hin-
weis auf den unterschiedlichen Reaktionsverlauf. Bei der Einstellung Oxyf-18 reagiert das
in hohen Konzentrationen vorhandene CO2 mit den Radikalen aus den Verbrennungs-
produkten und bildet CO, vergleiche [7]. Dies ist im Vergleich zur Luftverbrennung eine
zusätzliche CO-Quelle, so dass das Niveau der CO-Konzentration im Oxyfuel-Betrieb
sechs mal höher ist als im Luftbetrieb. Weiterhin wurde beobachtet, dass bei beiden Ein-
stellungen im Luftbetrieb der Großteil des CO in der Rezirkulationszone zwischen den
Brennerabständen 600mm und 400mm reagiert, während die Verbrennung des CO im
Oxyfuel-Betrieb erst unterhalb der axialen Position 400mm stattfindet. Laut Glarborg
et al. [7] kann dies auf eine, trotz gleicher Temperatur- und O2-Verteilung, verlangsam-
te Reaktion des CO zu CO2 bei hohen CO2-Konzentration im Rauchgas zurückgeführt
werden. Der Unterschied im O2-Gehalt und der Eintrittsgeschwindigkeit des Oxidators
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bei beiden Lufteinstellungen hat keinen signifikanten Einfluss auf die CO-Verteilung in
der Brennkammer.
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Abbildung 4.11: Schema der Reaktions- und Rezirkulationszonen in der Brennkam-
mer
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5 Numerische Simulationen
Zur Berechnung der bei der flammlosen Verbrennung in Luft und in einer Oxyfuel-
Atmosphäre ablaufenden Wärme- und Stofftransportvorgänge wurden numerische Simu-
lationen mit dem Programm FLUENT Version 6.3 [54] durchgeführt. Der Schwerpunkt
der numerischen Untersuchungen lag darin, den Einfluss unterschiedlicher Verbrennungs-
modelle für die Interaktion zwischen Turbulenz und chemischen Reaktionen auf die
Temperatur- und Speziesverteilung in der Brennkammer zu ermitteln. Dazu wurden
die drei in Kapitel 4.4 untersuchten Einstellungen simuliert, und dabei jeweils die bei-
den Verbrennungsmodelle EDM/Kinetik-Modell und Eddy Dissipation Concept (EDC)
benutzt. Die Ergebnisse der Simulationen wurden anhand der Messergebnisse validiert.
Das laut Vergleich von Simulations- und Messergebnissen besser geeignete EDC wurde
anschließend benutzt, um für die flammlose Verbrennung im Oxyfuel-Betrieb einen Ver-
gleich der Spezies- und Temperaturverteilung in der Brennkammer bei unterschiedlichen
O2-Konzentrationen des Oxidatorgemisches durchzuführen.
5.1 Numerische Modelle
Als Berechnungsgebiet wurde unter Ausnutzung der Symmetrie, ein Sechstel des Brenn-
kammervolumens gewählt. Das dreidimensionale, strukturierte Gitter besteht aus 192640
Zellen. Zur besseren Auflösung der Transportvorgänge im Bereich des Brenners und der
Brennkammerwand wurde in diesen Gebieten das Zellvolumen verfeinert. Als Diskreti-
sierungsschema wurde das Second Order Upwind Verfahren gewählt. Für die Druckkor-
rektur wurde der SIMPLE-Algorithmus eingesetzt. Das Strömungsfeld wurde mit dem
Realizable-k-ε-Turbulenzmodell simuliert. Für die Simulation der Strahlung wurde das
Standard P1-Modell zusammen mit dem “weighted-sum-of-gray-gases (WSGG)“-Modell
eingesetzt, welches in Abhängigkeit der Konzentrationen von CO2 und H2O einen einzi-
gen Absorptionskoeffizienten für jede Volumeneinheit ermittelt. Das WSGG-Modell ist
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nicht für die Berechnung der spektralen Eigenschaften von Rauchgasen mit hohen CO2-
Konzentrationen geeignet, siehe [55]. Allerdings ist dieser Effekt aufgrund der kleinen
Abmessungen der simulierten Versuchsbrennkammer gering.
5.1.1 Modellierung der turbulenten Verbrennung unter den
Bedingungen der flammlosen Verbrennung
In den letzten Jahren wurde der Einsatz von verschiedenen Verbrennungsmodellen und
unterschiedlichen Modellen zur Berechnung der Reaktionskinetik bei der Simulation der
flammlosen Verbrennung untersucht. Von Coelho und Peters [56] wurde die Verbrennung
von Methan mit einem FLOX®-Brenner simuliert. Als Verbrennungsmodelle wurden das
Flamelet Modell für laminare Verbrennung und das Eulerian Particle Flamelet Modell
(EPFM) verwendet. Die Ergebnisse der Berechnung des Strömungsfeldes konnten die
Messwerte qualitativ wiedergeben, allerdings ergaben sich Abweichungen bei der mitt-
leren Geschwindigkeit und den Geschwindigkeitsschwankungen.
Rebola et al. [57] simulierten die flammlose Verbrennung von Methan unter Verwen-
dung zweier unterschiedlicher Verbrennungsmodelle für die teilweise vorgemischte Ver-
brennung. Beide Modelle sind eine Kombination aus dem Flamelet Modell für stationäre,
laminare Diffusionsflammen und dem Flamelet Modell für Vormischflammen. Der Ver-
gleich zwischen berechneten und gemessenen O2- und CO2-Konzentrationen zeigt große
Abweichungen im Bereich des mittig in die Brennkammer zugeführten Methanstroms.
Mancini et al. [58, 59] vergleichen drei verschiedene Verbrennungsmodelle zur Simulati-
on der von der IFRF untersuchten flammlosen Verbrennung von Erdgas. Als erstes wurde
das von Spalding [60] veröffentlichte Eddy-Break-Up Modell (EBU) mit der Annahme
“gemischt-ist-gleich-verbrannt“, d. h. unendlich schneller Reaktionsgeschwindigkeit, ein-
gesetzt. Als zweites Verbrennungsmodell wurde das EDC kombiniert mit dem CEA-Code
der NASA zur Berechnung des chemischen Gleichgewichts verwendet. Das dritte Ver-
brennungsmodell war ein Mischungsbruchmodell mit Wahrscheinlichkeitsdichtefunktion
(PDF) in Kombination mit tabellierten Werten für das chemische Gleichgewicht. Alle
drei Modelle konnten die Gleichförmigkeit des Temperatur- und O2-Feldes gut wieder-
geben. Allerdings existierten größere Unterschiede bei der Simulation des Brennstoff-
freistrahls, die auf Ungenauigkeiten des verwendeten Modells zur Strömungssimulation
zurückgeführt wurden.
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Milani [12] beschreibt bei einem Vergleich von Experimenten und Simulationen von
flammloser Verbrennung, dass sich eine gute Übereinstimmung nur bei der Kombination
des EDC mit Arrheniusansätzen zur Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit der
Verbrennungsreaktionen erzielen lässt. Wird die Kinetik der Verbrennungsreaktionen
vernachlässigt und stattdessen angenommen, dass chemisches Gleichgewicht herrscht,
sind laut Milani „ungenaue Simulationsergebnisse“ zu erwarten.
Christo und Dally [61] haben das Verbrennungsverfahren der MILD-Combustion nu-
merisch untersucht. Dazu wurde das Eindüsen eines Methan/Wasserstoff-Freistrahles in
eine Atmosphäre aus heißer, mit Rauchgas verdünnter Luft simuliert. Anhand von Ver-
gleichen mit Messwerten folgern sie, dass Modelle, die auf tabellierten Skalaren basieren,
wie z.B. das ξ/PDF sowie Flamelet Modelle, nicht für die Simulation der flammlosen
Verbrennung geeignet sind. Durch die Verwendung des EDC in Kombination mit de-
taillierten Reaktionsmechanismen zur Beschreibung der Reaktionskinetik konnte von
Christo und Dally die Genauigkeit der Berechnung signifikant gesteigert werden.
Yang und Blasiak [62] kommen anhand von Untersuchungen zur Modellierung von
HiTAC ebenfalls zu der Schlussfolgerung, dass sich das EDC in Kombination mit Mehr-
Schritt-Reaktionsmechanismen zur Modellierung der flammlosen Verbrennung, beson-
ders für industrielle Anwendungen, eignet.
Aufgrund der oben gezeigten Untersuchungen werden in dieser Arbeit für die Kopplung
von Turbulenz und chemischer Reaktion das EDM/Kinetik-Modell und das EDC mit
einem globalen 2-Schritt-Reaktionsmechanismus benutzt, die im Folgenden beschrieben
werden. Die Modelle wurden im Rahmen der Diplomarbeit von Christ [63] als User Defi-
ned Function (UDF) in das Simulationsprogramm FLUENT implementiert und anhand
von Daten aus der Literatur [44] validiert.
Das EDM/Kinetik-Modell
Das EDM/Kinetik-Modell ist eine Variante des von Magnussen und Hjertager 1976 [64]
veröffentlichten Eddy Dissipation Modells (EDM). Dieses stellt eine Möglichkeit dar,
den Einfluss der turbulenten Durchmischung und der chemischen Kinetik auf die Reak-
tionsgeschwindigkeit zu berücksichtigen. Hierzu werden für jede Zelle die turbulente und
die kinetische Reaktionsgeschwindigkeit berechnet und anschließend gewichtet.
Für die Berechnung der turbulenten ReaktionsgeschwindigkeitREDM , nach dem EDM-
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Modell, wird von der vereinfachten Reaktionsgleichung
1 kg Brennstoff + r kg Oxidator → (1 + r) kg Produkte (5.1)
mit der Annahme unendlich schneller Reaktionsgeschwindigkeit ausgegangen. Dabei ist r
als das stöchiometrische Verhältnis von Oxidator zu Brennstoff definiert. Die turbulente
Reaktionsgeschwindigkeit berechnet sich nach
REDM = Aρ
ε
k
min
(
YBr,
YOx
r
, B
YP
1 + r
)
(5.2)
mit der turbulenten kinetischen Energie k, der turbulenten Dissipationsrate ε und dem
Massenanteil der jeweiligen Spezies Yi. Die Reaktion wird zum Einen durch die tur-
bulente Mischungsrate ε/k beeinflusst und zum Anderen durch die Massenanteile der
Spezies Brennstoff, Oxidator oder Produkt limitiert. Dabei wird beim EDM nur die Mi-
schung der großen Turbulenzballen modelliert, die jeweils als komplett aus einem der
Spezies bestehend angenommen werden. Die Faktoren A=4 und B=0,5 sind empirisch
ermittelte Konstanten. Für kleine A-Werte und große B-Werte wird die chemische Re-
aktion von der Zerfallszeit der Edukte enthaltenden Turbulenzballen limitiert, während
bei großen A-Werten und kleinen B-Werten die chemische Reaktion von der Zerfallszeit
der Produkte enthaltenden Turbulenzballen limitiert wird.
Bei dem in dieser Arbeit verwendeten EDM/Kinetik-Modell wird anstatt der Annah-
me einer unendlich schnellen Reaktionsgeschwindigkeit der in Kapitel 5.1.2 beschriebene
globale 2-Schritt-Reaktionsmechanismus zur Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeit
verwendet. Hieraus ergibt sich, dass CO sowohl Produkt in Gleichung (5.13) als auch
Brennstoff in Gleichung (5.14) ist. Daher wurde für jede Reaktionsgleichung die turbu-
lente Reaktionsgeschwindigkeit nach der folgenden, modifizierten Gleichung berechnet.
REDM,j = Aρ
ε
k
min
(
YBr,j,
YOx,j
rj
)
(5.3)
Der Index j steht für die jeweilige Reaktionsgleichung.
Zur Berechnung der kinetischen Reaktionsgeschwindigkeit RKin,j werden die in Kapi-
tel 5.1.2 in den Gleichungen (5.15) und (5.16) beschriebenen Arrheniusansätze verwen-
det.
Die gewichtete Reaktionsgeschwindigkeit für jede Reaktionsgleichung ergibt sich nach
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dem Ansatz von Azevedo et. al. [65] aus dem harmonischen Mittelwert der oben berech-
neten turbulenten und kinetischen Reaktionsgeschwindigkeiten:
Rj =
REDM,j ∗RKin,j
REDM,j +RKin,j
(5.4)
Das Eddy Dissipation Concept
Das EDC ist eine Erweiterung des EDM. Während das EDM für eine globale Reaktion,
welche in den großen Turbulenzballen stattfindet, konzipiert wurde, geht das EDC davon
aus, dass chemische Reaktionen nur in den kleinsten Turbulenzballen, den sogenannten
Feinstrukturen, mit der Größenordnung der Kolmogorovlänge stattfinden. Mit dieser
Annahme kann jede Gitterzelle in die zwei Bereiche Feinstrukturen und Umgebung un-
terteilt werden, siehe Abbildung 5.1. Die Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeit mit
dem EDC erfolgt in drei Schritten. Zuerst werden die charakteristischen Größen der
Feinstrukturen ermittelt. Anschließend erfolgt die Berechnung des Massenaustausches
zwischen der Umgebung und den Feinstrukturen. Zuletzt werden die chemischen Reak-
tionen innerhalb der Feinstrukturen simuliert.
Um die in den Feinstrukturen enthaltene Masse zu berechnen, werden in einem ers-
ten Schritt die charakteristischen Größen der Feinstrukturen berechnet. Dazu wurde von
Ertesvåg und Magnussen [67] eine Methode entwickelt, wie aus den durch das Turbulenz-
modell berechneten Eigenschaften der größten Turbulenzballen auf die charakteristische
Länge L∗ und die charakteristische Geschwindigkeit u∗ der kleinsten Turbulenzballen
geschlossen werden kann. Danach berechnet sich die charakteristische Länge bzw. der
Durchmesser der Feinstrukturen mit
L∗ = 23
(
3C3D2
C2D1
)1
4
(
ν3
ε
)1
4
(5.5)
und die charakteristische Geschwindigkeit mit
u∗ =
(
CD2
3C2D1
)1
4
(ν ε)14 (5.6)
Die in Gleichung (5.5) und (5.6) verwendeten Konstanten CD1 = 0,134 und CD2 = 0,5
wurden empirisch ermittelt. Der Massenanteil γ∗ der Feinstrukturen an der Gesamtmasse
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Edukte Produkte
Wärme,
Strahlung
Umgebung
Grenze der Zelle des numerischen Gitters
m
.
m
.
Feinstruktur Y *, T *
Y o, T o
Abbildung 5.1: Schema zur Modellierung des Wärme- und Stoffaustausch in einer Git-
terzelle beim EDC-Modell nach [66]
berechnet sich aus
γ∗ =
(
u∗
u′
)3
=
(
3C3D2
4C2D1
)3
4 (ν ε
k2
)
(5.7)
u′ bezeichnet die turbulente Fluktuation der Geschwindigkeit in der Strömung und be-
rechnet sich nach
u′ =
(4
9 k
2
)1/4
(5.8)
In einem zweiten Schritt folgt die Berechnung des Massenaustausches zwischen den
Feinstrukturen und der Umgebung, bezogen auf die Gesamtmasse:
m˙∗ = m˙ γ∗ = 34CD1
(
12CD2
C2D1
)1
4 (ν ε
k
)1
4 ε
k
(5.9)
Dabei wird von der vereinfachenden Annahme ausgegangen, dass der Massenstrom durch
eine Feinstruktur m˙ mit der Geschwindigkeit u∗ auf der einen Hälfte der zylindrischen
Mantelfläche in die Feinstruktur eintritt und auf der anderen Seite austritt. Damit kann
der Massenaustausch zwischen der Umgebung und den Feinstrukturen in Abhängigkeit
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der für die großen Turbulenzballen berechneten Größen k und ε bestimmt werden.
Im letzten Schritt wird eine Gleichung für die Reaktionsgeschwindigkeit der Spezies
i aufgestellt. Dabei werden alle Feinstrukturen als idealer Rührkessel modelliert. Aus
der Massenbilanz um den idealen Rührkessel für die Spezies i folgt für die gemittelte
Reaktionsgeschwindigkeit
R¯i = ρ¯ m˙∗
(
Y 0i − Y ∗i
)
(5.10)
mit den Massenanteilen der Spezies i innerhalb Y ∗i und außerhalb Y 0i der Feinstrukturen.
Der Zusammenhang zwischen dem Mittelwert des Massenanteils in der Gesamtmasse Y¯i,
und den Massenanteilen innerhalb und außerhalb der Feinstrukturen ergibt sich aus:
Y¯i = γ∗ Y ∗i + (1− γ∗) Y 0i (5.11)
Damit ergibt sich für die Reaktionsgeschwindigkeit laut EDC:
R¯EDC,i =
ρ¯ m˙∗
(1− γ∗)
(
Y¯i − Y ∗i
)
(5.12)
Der weiterhin unbekannte Massenanteil der Spezies i Y ∗i und die Temperatur T ∗ in den
Feinstrukturen werden durch die Lösung der in Gleichung (5.15) und Gleichung (5.16) an-
gegebenen Arrheniusansätze mit Hilfe eines iterativen Berechnungsverfahrens bestimmt
[63].
5.1.2 Reaktionsmechanismen
Als Reaktionsmechanismus wurde der folgende globale 2-Schritt-Reaktionsmechanismus
für die Verbrennung von Methan verwendet:
CH4 +
3
2 O2 → CO + 2 H2O (5.13)
CO + 12 O2 → CO2 (5.14)
Für die Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeit von CH4 wurde der von Westbrook
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und Dreyer [68] veröffentlichte Arrheniusansatz benutzt:
RCH4 = 2,82 · 109 e
−2,03·108
RT C−0,3CH4 C
1,3
O2 MCH4 (5.15)
Die Reaktionsgeschwindigkeit der CO-Reaktion wurde mit dem in weiten Temperatur-
bereichen gültigen Ansatz von Howard [69] berechnet
RCO = 1,3 · 1011 e
−1,26·108
RT CCO C
0,5
O2 C
0,5
H2OMCO (5.16)
mit der allgemeinen Gaskonstante R=8,314 kJ/(kmolK), der Temperatur T und den
molaren Konzentrationen der Spezies Ci .
Andersen et al. [70] haben den Einsatz von globalen Reaktionsmechanismen bei der Si-
mulation der Oxyfuel-Verbrennung untersucht. Dazu wurden die Arrheniusansätze des
von Westbrook und Dreyer [68] veröffentlichten 2-Schritt-Reaktionsmechanismus und
des von Jones und Lindstedt [71] veröffentlichten 4-Schritt-Reaktionsmechanismus für
die Oxyfuel-Verbrennung modifiziert. Sowohl die ursprünglichen als auch die modifi-
zierten Reaktionsmechanismen wurden zur Simulation einer von Andersson et al. [9]
vermessenen Propanflamme unter Oxyfuel-Bedingungen benutzt. Durch die Modifikati-
on wurde beim Reaktionsmechanismus von Westbrook und Dreyer die Vorhersage der
CO-Konzentration und der Temperatur im Bereich nach der Flamme verbessert. Der mo-
difizierte Reaktionsmechanismus von Jones und Lindstedt ergab eine bessere Vorhersage
der CO-Konzentration in der Flamme.
Die beiden von Andersen et al. [70] für die Oxyfuel-Verbrennung modifizierten Reak-
tionsmechanismen wurden parallel zu den Arrheniusansätzen in Gleichung (5.15) und
Gleichung (5.16) zur Simulation der Verbrennungseinstellung Oxyf-18 eingesetzt. Dabei
zeigte sich mit dem modifizierten Reaktionsmechanismus von Westbrook und Dreyer
ein großer Unterschied zwischen den gemessenen und berechneten CO-Konzentrationen,
während die O2-Konzentration und die Rauchgastemperatur gut beschrieben werden.
Die mit dem modifizierten Reaktionsmechanismus von Jones und Lindstedt berechneten
Rauchgastemperaturen und CO-Konzentrationen liegen in der Mitte der Brennkammer
deutlich über den Messwerten, wobei die berechneten O2-Konzentrationen in der Brenn-
kammermitte niedriger als die gemessenen O2-Werte sind. Durch die für die Oxyfuel-
Verbrennung modifizierten Reaktionsmechanismen konnte somit keine Verbesserung der
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Berechnung der Temperatur- und Speziesverteilung bei der flammlosen Verbrennung im
Oxyfuel-Betrieb erzielt werden.
5.2 Randbedingungen der numerischen Simulationen
Die Abmessungen des Brenners und der Brennkammer entsprechen denen der Experi-
mente und sind in Kapitel 3.1 angegeben. Die in die Brennkammer eintretenden Mas-
senströme wurden aus den in Kapitel 4.1 dargestellten Normvolumenströmen berechnet.
Bei allen Simulationen wurde die Wandtemperatur auf 1173K mit einem Emissionsgrad
ε=0,8 und die Temperatur der Düsenplatte des Brenners auf 800K mit ε=0,3 festge-
legt. Die Eintrittstemperatur des Brennstoffstroms betrug bei allen Simulationen 300K.
Die Eintrittstemperatur des Oxidators wurde anhand von Gleichung (4.1) in Kapitel 4.1
abgeschätzt und beträgt für alle Simulationen 900K.
5.3 Ergebnisse der numerischen Simulationen
Die Ergebnisse der numerischen Simulationen mit dem EDM/Kinetik-Modell und dem
EDC werden in den folgenden Kapiteln mit den für die verschiedenen Einstellungen und
Brennerabstände experimentell ermittelten Temperatur- und Konzentrationsverläufen
verglichen. Die dargestellten O2- und CO-Konzentrationen beziehen sich auf das trockene
Rauchgas.
5.3.1 Vergleich der experimentellen und numerischen Ergebnisse
für die Einstellung Luft-21
In Abbildung 5.2 werden die experimentell und numerisch ermittelten Temperaturprofile
für die Einstellung Luft-21 miteinander verglichen. In Brennernähe wird der gemessene
Temperaturverlauf qualitativ gut von den mit dem EDM/Kinetik-Modell berechneten
Werten abgebildet. Lediglich im Bereich zwischen den radialen Positionen 30mm und
60mm liegen die berechneten Temperaturen höher als die experimentell ermittelten.
Mit zunehmendem Brennerabstand ist in der Mitte der Brennkammer ein deutlicher
Unterschied zwischen den gemessenen und mit dem EDM/Kinetik-Modell berechneten
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Rauchgastemperaturen zu erkennen. Die Simulationen mit dem EDM/Kinetik-Modell
zeigen beim Brennerabstand von 400mm ein Temperaturmaximum bei der radialen
Position 50mm, das mit zunehmendem Brennerabstand in die Mitte der Brennkam-
mer wandert, und beim Brennerabstand 800mm auf der Mittelachse der Brennkammer
liegt. Der Temperaturunterschied zwischen den gemessenen und mit dem EDM/Kinetik-
Modell berechneten Rauchgastemperaturen beträgt in der Mitte der Brennkammer bei
den Brennerabständen 600mm und 800mm bis zu 250 °C. Im Gegensatz zu dem Er-
gebnis der Simulationen mit dem EDM/Kinetik-Modell liegen die mit dem EDC-Modell
berechneten Rauchgastemperaturen bei den meisten Messpositionen im Bereich des Kon-
fidenzintervalls der Messwerte und bilden somit bei allen Brennerabständen die Tempe-
raturverläufe in der Brennkammer gut ab.
In Abbildung 5.3 sind die berechneten und gemessenen O2-Profile für die Einstellung
Luft-21 dargestellt. Beim Brennerabstand 200mm liegen die mit dem EDM/Kinetik-
Modell berechneten Werte größtenteils innerhalb der Konfidenzintervalle der Mess-
werte. Beim Brennerabstand 400mm sind die O2-Werte der Simulationen mit dem
EDM/Kinetik-Modell im Bereich der Mittelachse der Brennkammer um ca. 0,5Vol.-%
höher als die gemessenen Werte und im Bereich zwischen den radialen Positionen
30mm und 90mm bis zu 2Vol.-% niedriger. Bei den Brennerabständen 600mm und
800mm liegen die mit dem EDM/Kinetik-Modell berechneten O2-Konzentrationen im
Bereich zwischen der Mittelachse der Brennkammer und der radialen Position 125mm
ca. 1,5Vol.-% unter den gemessenen O2-Konzentrationen. Zudem zeigt die Simulation
mit dem EDM/Kinetik-Modell beim Brennerabstand 800mm über den gesamten Radi-
us der Brennkammer eine konstante O2-Konzentration von 3Vol.-%. Für die mit dem
EDC berechneten O2-Konzentrationen lässt sich eine gute Übereinstimmung mit den
Messwerten feststellen. Lediglich beim Brennerabstand 400mm wird, wie bei den Simu-
lationen mit dem EDM/Kinetik-Modell, im Bereich der Mittelachse der Brennkammer
die O2-Konzentration um ca. 0,5Vol.-% überschätzt.
In Abbildung 5.4 sind die berechneten und gemessenen CO-Profile für die Einstellung
Luft-21 dargestellt. Die Simulationen mit dem EDM/Kinetik-Modell zeigen ein Maxi-
mum der CO-Konzentration, das parallel zu dem mit dem gleichen Modell berechneten
Temperaturmaximum von der axialen Position 200mm und der radialen Position 40mm
mit zunehmendem Brennerabstand zur Brennkammermittelachse wandert. Die mit dem
EDC berechneten CO-Werte zeigen dagegen ein Maximum bei der radialen Position
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Abbildung 5.2: Vergleich der gemessenen und berechneten Temperaturprofile bei der
Einstellung Luft-21
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Abbildung 5.3: Vergleich der gemessenen und berechneten O2-Profile bei der Einstel-
lung Luft-21
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Abbildung 5.4: Vergleich der gemessenen und berechneten CO-Profile bei der Einstel-
lung Luft-21
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50mm und dem Brennerabstand 200mm das sich mit zunehmendem Brennerabstand
zur radialen Position 100mm verschiebt, während die CO-Konzentration in der Mitte
der Brennkammer ansteigt. Beide Berechnungen geben nicht den Verlauf und die Höhe
der gemessenen CO-Konzentrationen wieder.
Der Vergleich der Simulationsergebnisse mit den Messwerten zeigt, dass die Berech-
nung mit dem EDC den Verlauf der gemessenen Temperatur- und O2-Profile qualitativ
gut beschreibt. Im Gegensatz dazu sind die mit dem EDM/Kinetik-Modell berechneten
Temperaturen in der Brennkammermitte bei den Brennerabständen 600mm und 800mm
zu hoch. Parallel dazu ergibt die Simulation mit dem EDM/Kinetik-Modell in diesem
Bereich der Reaktionszone zu niedrige O2-Konzentrationen. Dies zeigt, dass die chemi-
schen Reaktionen bei der Simulation mit dem EDM/Kinetik-Modell zu schnell ablaufen
und bei einem Brennerabstand von 800mm die Verbrennung bereits abgeschlossen ist,
was anhand der über den gesamten Brennkammerradius konstanten O2-Konzentration
zu erkennen ist.
Der Effekt der Durchmischung von Oxidator und Rauchgas und der dadurch ver-
langsamte Ablauf der Reaktionen bei der flammlosen Verbrennung kann mit dem
EDM/Kinetik-Modell nicht wiedergegeben werden, so dass die von diesem Modell
vorhergesagte Verbrennung einer abgehobenen Flamme entspricht. Dagegen wird der
Effekt der Mischung der Edukte mit Rauchgas vom EDC besser wiedergegeben. Dies
ist an der qualitativ guten Wiedergabe des Verlaufs der Rauchgastemperaturen und
O2-Konzentrationen bei allen untersuchten Brennerabständen zu erkennen.
Der Verlauf der CO-Konzentrationen wird von den Berechnungen mit beiden Ver-
brennungsmodellen nicht korrekt wiedergegeben. Dies kann zum Einen an der ver-
einfachten Modellierung der Verbrennungsreaktionen durch den globalen 2-Schritt-
Reaktionsmechanismus liegen. Zum Anderen fällt auf, dass die Unterschiede zwischen
den berechneten und gemessenen CO-Konzentrationen in der Mitte der Brennkammer
besonders groß sind. Da in diesem Bereich auch die O2-Konzentration höher ist als
am Brennkammerrand, kann es in der luftgekühlten Rauchgassonde zur Reaktion des
CO mit O2 zu CO2 kommen. Aus diesem Grund ist es wahrscheinlich, dass die in der
Brennkammermitte gemessenen CO-Konzentrationen zu niedrig sind.
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5.3.2 Vergleich der experimentellen und numerischen Ergebnisse
für die Einstellung Luft-18
Abbildung 5.5 zeigt den gemessenen und berechneten Verlauf der Rauchgastemperaturen
bei der Einstellung Luft-18. Wie bei der Einstellung Luft-21 gibt es geringe Differenzen
zwischen den mit dem EDC berechneten und den gemessenen Temperaturprofilen. Au-
ßerdem sind die mit dem EDM/Kinetik-Modell berechneten Rauchgastemperaturen in
Bereich der Brennkammermitte höher als die Messwerte. Es ist auffällig, dass beim Bren-
nerabstand von 200mm die gemessenen Temperaturen im Bereich der radialen Position
75mm bis 150mm sinken, während die berechneten Rauchgastemperaturen konstant
sind.
In Abbildung 5.6 sind die gemessenen und berechneten O2-Profile für die Einstel-
lung Luft-18 dargestellt. Mit beiden Verbrennungsmodellen sind die berechneten O2-
Konzentrationen im Brennernahbereich in der Brennkammermitte größer als die Mess-
werte. Für größere Brennerabstände werden die O2-Konzentrationen in der Brennkam-
mermitte von den Simulationen mit dem EDM/Kinetik-Modell unterschätzt während
das EDC die Messwerte gut wiedergibt.
Abbildung 5.7 zeigt den Vergleich der berechneten und gemessenen CO-Profile bei
der Einstellung Luft-18. Ähnlich wie bei der Einstellung Luft-21 unterscheiden sich die
mit beiden Modellen berechneten CO-Konzentrationen, sowohl in der Höhe als auch im
Verlauf der CO-Profile, deutlich von den gemessenen Werten.
Der Vergleich der Simulationsergebnisse mit den Messwerten für die Einstellung Luft-
18 zeigt Ähnlichkeiten mit dem in Kapitel 5.3.1 durchgeführten Vergleich für die Ein-
stellung Luft-21. Die Ergebnisse der Simulationen mit dem EDM/Kinetik-Modell zeigen
eine abgehobene Strahlflamme mit zu hohen Rauchgastemperaturen und zu niedrigen
O2-Konzentrationen in der Brennkammermitte bei den Brennerabständen 600mm und
800mm. Die mit dem EDC berechneten Temperatur- und O2-Werte liegen dagegen größ-
tenteils innerhalb der Konfidenzintervalle der Messwerte. Bei den CO-Konzentrationen
zeigen die Ergebnisse der Simulationen mit beiden Verbrennungsmodellen große Unter-
schiede zu den Messwerten, sowohl im Niveau als auch in der Verteilung in der Brenn-
kammer. Dies kann sowohl auf den vereinfachten 2-Schritt-Reaktionsmechanismus, als
auch auf die in der Rauchgassonde ablaufenden Verbrennungsreaktionen des CO zurück-
geführt werden.
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Abbildung 5.5: Vergleich der gemessenen und berechneten Temperaturprofile bei der
Einstellung Luft-18
80
5.3 Ergebnisse der numerischen Simulationen
200 mm
0
2
4
6
8
10
O
2
-K
on
ze
nt
ra
tio
n
[V
ol
.-%
]
O
2
-K
on
ze
nt
ra
tio
n
[V
ol
.-%
]
0 50 100 150 200 250
Experiment
EDM/Kinetik
EDC
400 mm
0
2
4
6
8
10
O
2
-K
on
ze
nt
ra
tio
n
[V
ol
.-%
]
O
2
-K
on
ze
nt
ra
tio
n
[V
ol
.-%
]
0 50 100 150 200 250
600 mm
0
2
4
6
8
10
O
2
-K
on
ze
nt
ra
tio
n
[V
ol
.-%
]
O
2
-K
on
ze
nt
ra
tio
n
[V
ol
.-%
]
0 50 100 150 200 250
800 mm
0
2
4
6
8
10
O
2
-K
on
ze
nt
ra
tio
n
[V
ol
.-%
]
O
2
-K
on
ze
nt
ra
tio
n
[V
ol
.-%
]
0 50 100 150 200 250
Radius [mm]
Abbildung 5.6: Vergleich der gemessenen und berechneten O2-Profile bei der Einstel-
lung Luft-18
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Abbildung 5.7: Vergleich der gemessenen und berechneten CO-Profile bei der Einstel-
lung Luft-18
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5.3.3 Vergleich der experimentellen und numerischen Ergebnisse
für die Einstellung Oxyf-18
In Abbildung 5.8 ist der Vergleich der berechneten und gemessenen Rauchgastempera-
turen für die Einstellung Oxyf-18 dargestellt. Die Simulation mit dem EDM/Kinetik-
Modell ergibt für die Brennerabstände 200mm, 400mm und 600mm geringe Differenzen
zwischen Experiment und Simulation. Beim Brennerabstand 800mm liegt die mit dem
EDM/Kinetik-Modell berechnete Rauchgastemperatur im Bereich der Brennkammer-
achse bis zur radialen Position 75mm dagegen höher als die gemessene Temperatur. Die
maximale Temperaturdifferenz auf der Mittelachse der Brennkammer beträgt ca. 125 °C.
Die mit dem EDC berechneten Rauchgastemperaturen geben den Verlauf der Messwer-
te qualitativ gut wieder, allerdings liegen sie bei allen Brennerabständen 20 °C bis 40 °C
unterhalb der gemessenen Temperaturen.
In Abbildung 5.9 werden die berechneten und gemessenen O2-Konzentrationen bei der
Einstellung Oxyf-18 miteinander verglichen. Wie bei den vorher diskutierten Einstellun-
gen Luft-21 und Luft-18 ist auch hier der mit dem EDM/Kinetik-Modell berechnete
Reaktionsverlauf zu schnell. Dies führt dazu, dass beim Brennerabstand 800mm eine
beinahe konstante O2-Konzentration von ca. 3Vol.-% über den gesamten Brennkam-
merradius vorhergesagt wird. Die mit dem EDC ermittelten O2-Konzentrationen lie-
gen im Bereich der Brennkammermitte bei den Brennerabständen 200mm und 400mm
ca. 0,5Vol.-% höher als die gemessenen Werte. Im restlichen Bereich der Brennkammer
werden die gemessenen O2-Konzentrationen von den Ergebnissen der Simulation mit
dem EDC gut abgebildet.
Der Vergleich der berechneten und gemessenen CO-Konzentrationen für die Einstel-
lung Oxyf-18 ist in Abbildung 5.10 dargestellt. Wie bei den oben beschriebenen Luft-
einstellung ist auch hier zu erkennen, dass das Niveau und der Verlauf der gemessenen
CO-Konzentrationen in weiten Bereichen der Brennkammer nicht mit den berechneten
CO-Konzentrationen übereinstimmt.
Der Vergleich der Simulationsergebnisse mit den Messwerten zeigt, dass im Be-
reich zwischen dem Brennerabstand 200mm und 600mm der Verlauf der Rauchgas-
temperatur und der O2-Konzentrationen mit beiden Verbrennungsmodellen quali-
tativ gut wiedergegeben wird. Beim Brennerabstand 800mm zeigen die Berechnun-
gen mit dem EDM/Kinetik-Modell höhere Rauchgastemperaturen und niedrigere O2-
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Abbildung 5.8: Vergleich der gemessenen und berechneten Temperaturprofile bei der
Einstellung Oxyf-18
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Abbildung 5.9: Vergleich der gemessenen und berechneten O2-Profile bei der Einstel-
lung Oxyf-18
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Abbildung 5.10: Vergleich der gemessenen und berechneten CO-Profile bei der Ein-
stellung Oxyf-18
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Konzentrationen als die Messungen. Dies deutet darauf hin, dass wie bei beiden Luft-
einstellungen die Verbrennung bei den Simulationen mit dem EDM/Kinetik-Modell zu
schnell abläuft. Die mit dem EDC durchgeführten Simulationen liefern eine exaktere
Berechnung der Verbrennung, so dass sich auch beim Brennerabstand 800mm eine gute
Übereinstimmung zwischen berechneten und gemessenen Temperatur- und O2-Profilen
ergibt. Ähnlich wie bei den beiden Lufteinstellungen zeigen sich auch bei der Einstel-
lung Oxyf-18 große Unterschiede zwischen den CO-Konzentrationen aus Simulation
und Experiment. Insbesondere in der Mitte der Brennkammer werden die gemessenen
CO-Konzentrationen von den Berechnungen mit beiden Verbrennungsmodellen deutlich
überschätzt.
5.4 Simulation der flammlosen Oxyfuel-Verbrennung mit
niedrigen O2-Konzentrationen
Aufgrund der Ähnlichkeit der flammlosen Verbrennung mit einem idealen Rührkessel
eignet sie sich für die Verbrennung bei niedrigen O2-Konzentrationen. In Kapitel 4.2
wurde anhand von Experimenten gezeigt, dass bei der Oxyfuel-Verbrennung die O2-
Konzentration im Oxidator bis auf 15Vol.-% gesenkt werden kann, ohne dass es zu
einer instabilen Verbrennung kommt. Eine weitere Absenkung der O2-Konzentration
wurde dadurch begrenzt, dass aufgrund der hohen Wärmeverluste der Brennkammer
und des steigenden Abgasstroms die Temperatur in der Brennkammer unter 900 °C
sank. Dies führte zu einer instabilen Verbrennung. Außerdem war es nicht möglich bei
diesen grenzwertigen Einstellungen detaillierte Messungen durchzuführen, da durch die
Sondenkühlung eine zusätzliche Abfuhr von Wärme aus der Brennkammer erfolgt. Um
zu untersuchen, bis zu welchem Grad der O2-Gehalt des Oxidators in einer adiabaten
Brennkammer gesenkt werden kann, ohne dass die Verbrennung instabil wird, wurden
numerische Simulationen eingesetzt. Außerdem wurde die Entwicklung der Temperatur-
und Speziesverteilung in der Brennkammer bei niedrigen O2-Konzentrationen im Oxi-
dator ermittelt.
Es wurden mehrere Einstellungen mit einer schrittweisen Reduktion der O2-Konzen-
tration in der CO2/O2-Mischung berechnet. Als Verbrennungsmodell wurde das EDC
gewählt, da sich bei den in Kapitel 5.3 gezeigten Vergleichen mit den Experimenten eine
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gute Übereinstimmung zwischen den berechneten und gemessenen Temperatur- und O2-
Verläufen ergibt.
Für die Simulationen wurden dieselben Randbedingungen wie in Kapitel 5.2 gewählt.
Auch die Luftzahl und folglich der O2-Volumenstrom von 5,78mN3/h bleiben konstant.
Lediglich der CO2-Volumenstrom und damit der Gesamtvolumenstrom sowie die Ein-
trittsgeschwindigkeit des Oxidators wurden variiert. Insgesamt wurden fünf Berechnun-
gen mit den O2-Konzentrationen 21Vol.-%, 18Vol.-%, 14Vol.-%, 10Vol.-% und 8Vol.-%
im Oxidatorgemisch durchgeführt. Tabelle 5.1 zeigt den CO2-Volumenstrom und den
Gesamtvolumenstrom in Abhängigkeit der O2-Konzentration des CO2/O2-Gemisches.
Die in den Abbildungen 5.12 und 5.13 dargestellten O2- und CO-Molanteile beziehen
sich auf das feuchte Rauchgas.
Tabelle 5.1: Volumenströme bei niedrigen O2-Konzentrationen
O2-Konzentration CO2-Volumenstrom Gesamtvolumenstrom
Vol.-% [mN3/h] [mN3/h]
21 21,76 27,54
18 26,35 32,13
14 35,52 41,30
10 52,05 57,83
8 66,51 72,29
Abbildung 5.11 zeigt die berechneten Temperaturprofile in der Brennkammer für
unterschiedliche O2-Konzentrationen des Oxidatorgemisches. Im unteren Bereich der
Brennkammer steigt die Rauchgastemperatur mit abnehmender O2-Konzentration des
Oxidators. Der maximale Temperaturunterschied zwischen Oxyf-08 und Oxyf-21 beträgt
ca. 50K. Beim Brennerabstand 400mm liegen die Rauchgastemperaturen für alle Ein-
stellungen dicht beieinander. Beim Brennerabstand 800mm sind die Temperaturverläufe
für die Einstellungen Oxyf-21 und Oxyf-18 fast identisch. Die Rauchgastemperaturen für
die Einstellungen Oxyf-14, Oxyf-10 und Oxyf-08 liegen darunter. In der Nähe der Brenn-
kammerwand beträgt der Unterschied zwischen den Einstellungen Oxyf-21 und Oxyf-08
ca. 50K.
In Abbildung 5.12 ist der berechnete O2-Molanteil im feuchten Rauchgas in der Brenn-
kammer dargestellt. Aufgrund der unterschiedlichen O2-Konzentrationen des einströ-
menden Oxidators werden auf der Mittelachse der Brennkammer beim Brennerabstand
88
5.4 Simulation der flammlosen Oxyfuel-Verbrennung mit niedrigen O2-Konzentrationen
200 mm
700
750
800
850
900
950
1000
1050
R
au
ch
ga
st
em
pe
ra
tu
r[
◦ C
]
R
au
ch
ga
st
em
pe
ra
tu
r[
◦ C
]
0 50 100 150 200 250
Oxyf-21
Oxyf-18
Oxyf-14
Oxyf-10
Oxyf-08
400 mm
700
750
800
850
900
950
1000
1050
R
au
ch
ga
st
em
pe
ra
tu
r[
◦ C
]
R
au
ch
ga
st
em
pe
ra
tu
r[
◦ C
]
0 50 100 150 200 250
800 mm
700
750
800
850
900
950
1000
1050
R
au
ch
ga
st
em
pe
ra
tu
r[
◦ C
]
R
au
ch
ga
st
em
pe
ra
tu
r[
◦ C
]
0 50 100 150 200 250
Radius [mm]
Abbildung 5.11: Vergleich der berechneten Temperaturprofile für den Oxyfuel-Betrieb
bei niedrigen O2-Konzentrationen
89
5 Numerische Simulationen
200mm unterschiedliche O2-Molanteile berechnet. Mit zunehmendem Brennerabstand
sinkt der O2-Molanteil des Rauchgases für alle Oxidatorzusammensetzungen. Dabei glei-
chen sich die O2-Molanteile für hohe und niedrige O2-Konzentrationen im Oxidator konti-
nuierlich an. Im Bereich der Rezirkulationszone an der Brennkammerwand bleibt der O2-
Anteil für die Einstellungen Oxyf-21 und Oxyf-18 konstant, während der O2-Molanteil
für die Einstellungen mit den niedrigeren O2-Konzentrationen im Oxidatorgemisch noch
weiter absinkt.
In Abbildung 5.13 ist die CO-Verteilung in der Brennkammer für die unterschiedli-
chen Oxidatorzusammensetzungen dargestellt. Bei den Einstellungen Oxyf-21, Oxyf-18
und Oxyf-14 nimmt der CO-Molanteil im Rauchgas in der Brennkammermitte mit zu-
nehmenden Brennerabstand zu. In der Rezirkulationszone nahe der Brennkammerwand
sinkt der CO-Molanteil mit abnehmendem Brennerabstand auf 0 beim Brennerabstand
von 200mm. Bei der Einstellung Oxyf-10 verhält sich der CO-Molanteil in der Brenn-
kammermitte in etwa so, wie bei den Einstellungen mit höheren O2-Konzentrationen im
Oxidator. Allerdings sinkt der CO-Molanteil in der Rezirkulationszone beim Brennerab-
stand 200mm nicht mehr auf 0. Bei der Einstellung Oxyf-8 liegt der CO-Molanteil im
Rauchgas in der ganzen Brennkammer bei einem Wert von ca. 0,000 75.
Die Simulationen der Oxyfuel-Verbrennung mit unterschiedlichen O2-Konzentrationen
im Oxidator zeigen, dass sich die Reaktionszone mit abnehmender O2-Konzentration
in den Bereich der Rezirkulationszone verlagert. Zwischen den Einstellungen Oxyf-21
und Oxyf-18 ist anhand der Temperatur- und O2-Profile kein deutlicher Unterschied
in der Lage der Reaktionszone zu erkennen. Bei den Einstellungen Oxyf-14, Oxyf-
10 und Oxyf-08 verschiebt sich die Reaktion in den Bereich der Rezirkulationszone,
dies ist am Absinken der O2-Konzentration zwischen dem Brennerabstand 800mm und
200mm im Bereich der Brennkammerwand zu erkennen. Der konstante CO-Molanteil
von ca. 0,000 75 bei allen Profilen für die Einstellung Oxyf-08 zeigt, dass bei diesen
geringen O2-Konzentrationen trotz adiabater Brennkammer keine stabile Verbrennung
möglich ist.
Die Simulationen mit unterschiedlichen O2-Konzentrationen im Oxidator zeigen, dass
unter adiabaten Randbedingungen, eine Reduktion der O2-Konzentration im Oxidator
auf ca. 9Vol.-% möglich ist. Im Gegensatz dazu wurde bei den in Kapitel 4.2 beschrie-
benen Experimenten bereits bei einem O2-Konzentration von 14Vol.-% überhöhte CO-
Konzentrationen im Abgas gemessen. In beiden Fällen liegen unterschiedliche Gründe für
90
5.4 Simulation der flammlosen Oxyfuel-Verbrennung mit niedrigen O2-Konzentrationen
200 mm
0
0.02
0.04
0.06
0.08
0.1
M
ol
an
te
il
O
2
M
ol
an
te
il
O
2
0 50 100 150 200 250
Oxyf-21
Oxyf-18
Oxyf-14
Oxyf-10
Oxyf-08
400 mm
0
0.02
0.04
0.06
0.08
0.1
M
ol
an
te
il
O
2
M
ol
an
te
il
O
2
0 50 100 150 200 250
800 mm
0
0.02
0.04
0.06
0.08
0.1
M
ol
an
te
il
O
2
M
ol
an
te
il
O
2
0 50 100 150 200 250
Radius [mm]
Abbildung 5.12: Vergleich der berechneten O2-Profile für den Oxyfuel-Betrieb bei
niedrigen O2-Konzentrationen
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Abbildung 5.13: Vergleich der berechneten CO-Profile für den Oxyfuel-Betrieb bei
niedrigen O2-Konzentrationen
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5.4 Simulation der flammlosen Oxyfuel-Verbrennung mit niedrigen O2-Konzentrationen
die instabile Verbrennung vor. Bei den Simulationen ist die O2-Konzentration des Oxida-
tors der begrenzende Faktor. Daraus folgt, dass bei einer Vorwärmtemperatur von 600 °C
und einer Brennkammertemperatur von 900 °C die Absenkung der O2-Konzentration
des Oxidator auf 9Vol.-% begrenzt ist. Anhand der Energiebilanz in Kapitel 4.3 zeigt
sich bei den Experimenten, dass durch die steigenden Wärmeverluste über das Abgas
die Temperatur in der Brennkammer sinkt und es so zur unvollständigen Verbrennung
kommt. Durch einen verbesserten Wärmeübertrager im Brenner könnten die Wärme-
verluste reduziert werden, so dass eine weitere Absenkung der O2-Konzentration im
Oxidator möglich wäre.
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6 Zusammenfassung
Im Rahmen dieser Arbeit wurde die flammlose Verbrennung von Methan in einer Atmo-
sphäre aus CO2/O2 experimentell und theoretisch untersucht. Sowohl die Experimente
als auch die Simulationen beziehen sich auf eine Brennkammer mit einer thermischen
Leistung von 25 kW und einer konstanten Brennkammertemperatur von 900 °C.
Die höhere molare Wärmekapazität von CO2 gegenüber N2 und die Teilnahme von
CO2 an den Verbrennungsreaktionen führen zu einer Senkung der Flammengeschwin-
digkeit. Dadurch ändert sich die Temperatur- und Speziesverteilung bei der Oxyfuel-
Verbrennung gegenüber der Luftverbrennung. Eine Möglichkeit, um die Bedingungen
im Oxyfuelbetrieb denen der Luftverbrennung anzupassen, ist die Erhöhung der O2-
Konzentration im Oxidator auf 27Vol.-% bis 30Vol.-%. Dadurch kann der Effekt der
höheren molaren Wärmekapazität des CO2 ausgeglichen werden, so dass die adiaba-
te Verbrennungstemperatur und damit auch die Flammengeschwindigkeit der Oxyfuel-
Verbrennung mit 30Vol.-% in etwa der von Luftverbrennung entspricht. Ein weiterer
Unterschied zwischen Oxyfuel-Verbrennung und Luftverbrennung ist die Reaktion von
CO2 mit H-Radikalen zu CO und OH. Durch diese Reaktion entstehen beim Oxyfuel-
betrieb höhere CO-Konzentrationen in der Brennkammer. Zusätzlich verlängert sich bei
hohen CO2-Konzentrationen im Rauchgas die Reaktionszeit für die Verbrennung des CO
zu CO2.
Um die Stabilitätsgrenzen der flammlosen Verbrennung von Methan im Oxyfuel- und
Luftbetrieb zu untersuchen, wurden die CO-Emissionen im Abgas am Brennkammer-
ende in Abhängigkeit der O2-Konzentration des Oxidators gemessen. Dabei zeigte sich,
dass die O2-Konzentration des Oxidators im Luftbetrieb um 5Vol.-% weiter gesenkt
werden kann als im Oxyfuelbetrieb. Die Energiebilanz für die Versuchsbrennkammer
zeigt, dass durch die höhere molare Wärmekapazität des CO2 der Enthalpiestrom des
Abgases aus der Brennkammer im Oxyfuelbetrieb höher ist als im Luftbetrieb. Bei O2-
Konzentrationen unter 14Vol.-% im Oxidator sinkt die Brennkammertemperatur im
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Oxyfuel-Betrieb aufgrund der über das Abgas abgeführten Wärme unter 900 °C. Dies
führt zu einer instabilen Verbrennung. Der gleiche Effekt tritt im Luftbetrieb erst bei
einer O2-Konzentration von 9Vol.-% im Oxidator auf. Eine Variation der Eintrittsge-
schwindigkeit des Oxidators hat im Luftbetrieb keinen Einfluss auf die Stabilität der
Verbrennung. Im Oxyfuel-Betrieb führt die Absenkung der Eintrittsgeschwindigkeit des
Oxidators zu einer Senkung der CO-Emissionen bei 15Vol.-% und 14Vol.-% O2 im Oxi-
dator. Eine weitere Absenkung des O2-Gehaltes im Oxidator, führt auch bei geringeren
Eintrittsgeschwindigkeiten des Oxidators zu einer instabilen Verbrennung.
Für detailliertere Untersuchungen der Temperatur- und Speziesverteilung in der
Brennkammer wurden bei den Oxidatorzusammensetzungen Luft (Luft-21), abgerei-
cherte Luft mit 18Vol.-% O2 (Luft-18) und der Oxyfuelverbrennung bei 18Vol.-% O2
(Oxyf-18) im Oxidator Sondenmessungen in der Brennkammer durchgeführt. Aufgrund
der konstanten Brennkammertemperatur von 900 °C sind die Temperaturverläufe für die
einzelnen Einstellungen ähnlich. Das Niveau der O2-Konzentration in der Brennkam-
mer liegt bei der Einstellung Luft-21 aufgrund des höheren O2-Gehaltes des Oxidators
ca. 1Vol.-% höher als bei den Einstellungen Luft-18 und Oxyf-18. Die Unterschiede in
den O2-Verläufen von Luft-18 und Oxyf-18 sind statistisch nicht signifikant. Daraus folgt
bei konstanter Brennkammertemperatur und gleicher O2-Konzentration ein ähnlicher
Reaktionsverlauf für die flammlose Verbrennung von Methan sowohl in N2-Atmosphäre
als auch in CO2-Atmosphäre. Allerdings ist das Niveau der CO-Konzentration für die
Einstellung Oxyf-18 sechsmal höher als bei den Lufteinstellungen. Dies zeigt, dass im
Gegensatz zu N2 die Komponente CO2 nicht als inert angesehen werden kann. Durch
die Reaktion von CO2 mit H-Radikalen zu CO und OH wird beim Oxyfuelbetrieb im
Vergleich zum Luftbetrieb mehr CO gebildet.
Parallel zu den Experimenten wurden numerische Simulationen für die untersuch-
ten Einstellungen durchgeführt. Zur Koppelung von Turbulenz und chemischer Ki-
netik wurden dabei das EDM/Kinetik-Modell und das EDC als Verbrennungsmodell
benutzt. Die Modellierung der Reaktionskinetik erfolgte mit einem globalen 2-Schritt-
Reaktionsmechnismus. Der Vergleich von gemessenen und berechneten Werten zeigt,
dass der charakteristische, langsame Reaktionsverlauf bei der flammlosen Verbren-
nung durch das EDM/Kinetik-Modell nicht wiedergegeben wird. Sowohl die mit dem
EDM/Kinetik-Modell berechneten Reaktionsgeschwindigkeiten als auch die Rauchgas-
temperaturen sind zu hoch. Daher ist das EDM/Kinetik-Modell für die Simulation
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der flammlosen Verbrennung ungeeignet. Im Gegensatz dazu sind die Übereinstimmun-
gen der gemessenen Rauchgastemperaturen und O2-Konzentrationen mit den mit dem
EDC berechneten Werten gut. Dies kann an der besseren Beschreibung der turbulenten
Mischung und der Aufteilung der Reaktionszone in die sogenannten Feinstrukturen,
in denen Reaktionen ablaufen, und die Umgebung, in der keine Reaktionen ablaufen,
durch das EDC liegen. Den Verlauf der gemessenen CO-Profile können die Berechnungen
mit beiden Verbrennungsmodellen nicht wiedergeben. Zum Einen könnte dies auf eine
fehlerbehaftete Messung der CO-Konzentrationen mit einer luftgekühlten Sonde zurück-
zuführen sein. Durch die in der Sonde ablaufenden Reaktionen liegen die gemessenen
CO-Konzentrationen unterhalb der wahren Werte. Zum Anderen sind für eine korrekte
Berechnung der CO-Konzentrationen detailliertere Reaktionsmechanismen nötig, die
beispielsweise die Reaktion von CO2 und Radikalen zu CO erfassen. Weitergehende
numerische Untersuchungen mit dem EDC bei geringen O2-Konzentrationen des Oxi-
dators zeigen anhand der O2- und CO-Konzentrationen in der Brennkammer, dass sich
die Reaktionszone mit sinkendem O2-Gehalt des Oxidators vergrößert. Bei einer O2-
Konzentration von 8Vol.-% reicht das Volumen der Brennkammer nicht mehr für einen
kompletten Ausbrand aus.
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